High-rate denitrification process of nitrate contaminated water using solid-polymer-electrolyte (SPE) membrane electrode by 小森 正人
 
 
 
 
固体高分子電解質(SPE)膜電極を用いた 
硝酸性窒素汚染水の高速脱窒処理 
に関する研究 
 
 
High-Rate Denitrification Process of  
Nitrate Contaminated Water Using 
Solid-Polymer-Electrolyte (SPE)  
Membrane Electrode 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
2010 年 3 月 
 
小森 正人 
Masahito Komori 
 
 i
目 次 
 
第１章 序論                              1 
第１節 本研究の背景                        1 
１．１ 環境中における水の窒素汚染と要因             1 
１．２ 硝酸性窒素の処理技術                   2 
第２節 本研究の目的                        7 
第３節 本論文の構成と内容                     8 
参考文献                             10 
 
第２章 SPE膜電極の脱窒処理への適用可能性                         13 
第１節 緒言                            13 
第２節 SPE 膜電極を用いた水電解                  15 
２．１ SPE膜電極                        15 
２．２ 電極反応                        16 
第３節 電解水素を用いた脱窒処理                  19 
３．１ 脱窒反応                        19 
３．２ 脱窒速度と電流効率                   21 
第４節 実験装置および実験方法                   23 
４．１ 実験装置                        23 
４．２ 実験方法                        27 
第５節 実験結果および考察                     30 
５．１ 適用可能性および高速化因子の検討             30 
５．２ 反応槽形式が処理性能に与える影響             36 
第６節 結言                            42 
参考文献                               43 
 
第３章 SPE膜電極を用いた水素溶解                          47 
第１節 緒言                            47 
第２節 電解水素の生成溶解モデル                  49 
２．１ 基礎式                          49 
２．２ 反応速度式                        50 
 ii
第３節 水の電気分解実験                      53 
３．１ 実験装置および実験方法                  53 
３．２ 実験結果および考察                    54 
第４節 結言                            62 
参考文献                               63 
 
第４章 SPE膜電極を用いた高速脱窒処理                 67 
第１節 緒言                            67 
第２節 脱窒処理モデル                       69 
２．１ 基礎式                          69 
２．２ 反応速度式                        70 
第３節 高速処理実験                        73 
３．１ 実験装置および実験方法                  73 
３．２ 実験結果および考察                    74 
第４節 結言                             88 
参考文献                               89 
 
第５章 SPE膜電極脱窒法の最適化                    91 
第１節 緒言                            91 
第２節 最適な設計操作諸元に対するコスト試算            92 
２．１ 計算方法および計算条件                  92 
２．２ 計算結果および考察                    97 
第３節 結言                             102 
参考文献                               103 
 
第６章 総括および今後の展望                        105 
 
謝辞                                        109 
 
業績リスト                                  111 
 
 
  1  
第１章  序論 
 
第１節 本研究の背景 
 
１．１ 環境中における水の窒素汚染と要因 
 硝酸性窒素やアンモニア性窒素等の窒素化合物による地下水や閉鎖性水域の窒素汚染は、現
在世界的に深刻な環境問題のひとつとして認識されている。特に近年問題とされている地下水
中の硝酸性窒素汚染は、農地等への化学肥料の多量施肥、畜産廃棄物の不適切管理または生活
排水の浸透等による非点源負荷が主な原因である（Keeney, 1989）。肥料や排水中に含まれてい
るアンモニア性窒素は、環境中の微生物によって好気的条件下で最終的に硝酸性窒素へと酸化
され地下水中に蓄積する。また、化石燃料の燃焼による大気由来の窒素酸化物が局所的に堆積
する場合も報告されている（Hallberg, 1987）。地下水は生活用水、工業用水あるいは農業用水等
の貴重な水資源のひとつであり、飲料水として利用されることも多いが、飲料水中の硝酸性窒
素は人体に対して深刻な健康被害を引き起こす危険を有している。体内へ過剰に摂取された硝
酸性窒素の一部分は亜硝酸性窒素へと還元され、亜硝酸性窒素は血液中のヘモグロビンに作用
し酸素運搬能力を低下させるメトヘモグロビン血症を引き起こす（Bouwer, 1989; Murphy, 1991; 
国包, 1996）。これは特に乳幼児に対しては致死的であり、ブルーベイビー症候群として知られ
ている。また、亜硝酸性窒素はタンパク質由来のアミン類と反応して、発癌性物質である N-
ニトロソ化合物となることから、硝酸性窒素の摂取は発癌の危険性を高めることが同様に懸念
されている（Leach et al., 1987; Mirvish,1995）。そこで、WHO では、飲料水中の最大許容濃度を
硝酸性窒素で 11.3mg-N/l、亜硝酸性窒素で 0.03mg-N/l としており（WHO, 2004）、日本の水道水
質基準では、硝酸性窒素と亜硝酸性窒素で 10mg-N/l 以下と定められている。しかし、農地にお
ける流出のような非点源負荷に対する汚染防止のためには、広域かつ個別的な対策が必要であ
り、効果が得られるまでには多くの時間と労力を要するため、場合によっては汚染が極度に進
行し、すでに深刻な状況に陥っている場所があることも予想される。日本における全国規模の
定期モニタリング調査によると、環境基準値（硝酸性窒素および亜硝酸性窒素で 10mg-N/l）を
超過する井戸本数は年々増加しており（日本環境省, 2008）、生活用水の約 22％が地下水に依存
している（日本国土交通省,2008）ことを考慮するとその対策は現在緊急の課題である。 
硝酸性窒素等の窒素化合物は、地下帯水層だけではなく湖沼や湾等の閉鎖性水域にも流入蓄
積しており、世界的に多くの水域で富栄養化の要因となっている（相崎, 2002; Ferreira et al., 
2007）。閉鎖性水域への窒素流入は生活排水、畜産排水または工業排水由来の点源負荷が主な原
因である（Bowen and Valiela, 2001）。多くの湖沼や湾は、観光や漁業による経済的価値を有する
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だけでなく、貴重な生態系を維持している場合も多い。しかし、富栄養化状態にある水域では、
赤潮に代表されるように藻類やアオコ等の植物性プランクトンが増殖し、景観の阻害、異臭の
発生または漁業被害等が生じる。さらに、死滅したプランクトンは海底や湖底に蓄積しヘドロ
化する場合もあるため、富栄養化は長期的な水質悪化と生態系への悪影響を与える危険を有し
ている。また、水源として利用されている湖沼が富栄養化した場合には、藻類由来の異臭物質
除去のためにオゾン処理や活性炭処理等の高度処理が必要となり、浄水処理におけるコストが
増加する（Codd, 2000; Pretty et al., 2003）。富栄養化対策としては、各点源負荷に対して窒素の
処理が可能な高度生物処理法の導入が経済的に有効であり、すでに多くの排水処理施設や浄化
槽等において適用されている（稲森ら, 1999; 中島, 1999）。しかし、生物処理法は処理コストを
低く出来る反面、温度や水質により処理能力が変動し易く維持管理が困難であり、排水基準値
を満足しつつ安定した処理水質を維持するためには、今なお処理方法や処理工程の改善が必要
な発展途上の技術である。日本における公共水域への排水基準では、窒素含有量の許容限度は
120mg-N/l（排水量 50m3/日以上）と定められているが、汚染物質が蓄積し易い閉鎖性水域の性
質を考慮すると、基準値以下の低窒素濃度で安定して水質を性能保障出来るような窒素処理技
術の確立は特に重要であると考えられる。 
以上から分かるように、地下水や閉鎖性水域における窒素汚染の主な要因は、人間の食料生
産様式とその消費活動にある。大気中の窒素を固定化（アンモニア合成）して作成される化学
肥料は、食料の大量生産とその消費を可能にして人類の食料需要を満足させていると同時に、
本来窒素ガスとして大気へと還元されるべき多くの窒素分を硝酸性窒素等の窒素化合物として
環境中へ蓄積させていると言える。一方で、今後も世界人口は増加傾向にあり、これまで発展
途上国とされていた国々の急速な近代化を考慮すると、将来における地下水や閉鎖性水域への
窒素負荷は今後より大きくなることが懸念される。 
 
１．２ 硝酸性窒素の処理技術 
 近年地球温暖化に起因すると考えられる異常気象が顕在化しつつあり、将来さらに温暖化が
進行した場合には、世界的規模で降雨量の偏在化が進行することが懸念されている（IPCC, 
2008）。河川やダムのような表流水は、地下水に比べ温暖化による影響を受け易いと予想され、
地下水の涵養とその計画的な利用は、将来安定的な水源を確保する上で非常に有効な手段のひ
とつである。従って、硝酸汚染水処理技術の性能を現在よりさらに向上させることは、自然環
境を保全すると同時に水資源の有効利用を促進させ、将来における持続可能な社会の実現に貢
献することになると考えられる。 
 表1-1に現在、実用化または提案されている硝酸性窒素の処理技術の概要を示す。水中の硝 
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表1-1 硝酸性窒素の処理技術 
分類 処理法 長所 短所 参考文献 
 イオン交換法 
電気透析法 
逆浸透膜法 
高処理速度 
簡易維持管理 
低選択性 
廃液処理 
高処理コスト 
 
Dahab,1987 
 
触媒法 窒素ガス化 
副生成物 
触媒劣化 
Horold et al., 1993
  
従属栄養脱窒法 
 
 
窒素ガス化 
 
低処理コスト 
 
汚泥処理 
残留有機物 
微生物流出 
 
Liessens et al., 
1993 
 
独立栄養脱窒法 
低処理速度 
副生成物 
微生物流出 
 
Kruithof et al., 1988
Gross, 1986 
 
酸性窒素を処理する実用的技術としては、物理化学的方法がまず挙げられる。この処理技術は
特に浄水処理に適しており、実用化がなされているものとして「イオン交換法」、「電気透析法」
および「逆浸透膜法」等があり、研究段階のものとしては「触媒法」がある。実用化されてい
る物理化学的方法はそれぞれ処理速度が速く維持管理が比較的容易であるという利点を有して
いるが、原理的には溶解塩類の分離技術であり硝酸イオンを選択的に処理することが難しく、
また高塩濃度廃液を排出するという課題がある。実際には多くの処理施設で廃液を海域、下水
道あるいは畑地に直接または希釈して放流、排出している場合が多い（社団法人日本水道協会, 
2000）。従って、水利用の観点からは優れた処理法であると見ることができるが、上述したよう
に自然環境保全や持続可能な社会の実現という観点からは抜本的な処理技術であるとは位置付
けられない。それぞれの物理化学的方法の概要は次の通りである。 
イオン交換法は強塩基性陰イオン交換樹脂により、塩素イオンと硝酸イオンを交換すること
により硝酸イオンを分離除去する方法であり、多くの報告例がある（Lauch and Guter, 1986; 
Clifford and Liu, 1993）。陰イオン交換樹脂の硝酸イオン選択性は他の陰イオン種の有無や濃度に
よって変化し、硝酸イオンより選択性が高く環境水中で問題となる陰イオンとしては硫酸イオ
ンがある。地下水には通常硝酸イオンと同程度またはそれ以上の濃度で硫酸イオンが存在して
物理化学的方法
 
生物学的方法
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いるため、地下水の硫酸イオンはイオン交換法の処理性能を大きく左右することになる。また、
イオン交換樹脂の再生工程は処理コストを大きく増大させる要因になる。 
電気透析法は陽極と陰極の間に陽イオン交換膜と陰イオン交換膜を交互に配置し直流電流を
通電することで、溶液の塩濃縮および脱塩を行う方法である（富家ら, 1999）。この方法は陰極
のスケール付着や脱塩による電気抵抗の増大が処理効率を低下させる要因となり、それらの対
応措置である硫酸注入や極性転換が処理操作を煩雑にしている。 
逆浸透膜法は海水の淡水化に用いられることが多い技術であり、半透膜を介して溶液に浸透
圧以上の圧力を機械的に加えることによって、溶解塩類を含まない水を取り出す方法である。
従って、硝酸性窒素の処理に着目した場合にはその選択性が低く、処理コストが非常に大きく
なることが課題である。 
触媒法はパラジウムや銅等の金属触媒を介して硝酸イオンを溶存水素と反応させ窒素ガスに
まで還元処理する方法であり、常温、常圧下での処理が可能である。この処理技術は物理化学
的方法の中で唯一硝酸性窒素を窒素ガス化する技術であり、廃液や汚泥の問題もなく非常に優
れた技術になり得ると考えられる。しかし、現時点では、アンモニア性窒素の蓄積や触媒の劣
化等なお検討すべき課題が多い（Horold et al., 1993）。 
硝酸性窒素の処理技術には、物理化学的方法の他に微生物の代謝反応を利用する生物学的方
法（脱窒法）がある。この処理技術は、無酸素条件下において酸素の代わりに硝酸性窒素が最
終電子受容体となることによって、硝酸性窒素を窒素ガスにまで無害化処理することが可能で
あり、物理化学的方法に比べて処理コストを低くできるという長所がある。しかし、浄水処理
を行う場合には、余剰汚泥の発生、処理水への懸濁物質および微生物流出等が課題となる。生
物学的方法は、微生物の代謝反応における電子供与体の種類によって、従属栄養脱窒法と独立
栄養脱窒法に分けられる。  
従属栄養脱窒法は微生物代謝における電子供与体に有機物を用いる方法であり、上述したよ
うに主に排水処理に用いられているが、浄水処理を対象に実用化されている例も報告されてい
る（Liessens et al., 1993）。この方法では、通常窒素処理に必要な分の有機物が別途必要となる
ため、メタノール、エタノールまたは酢酸等の有機物を反応槽中へ添加することが必要となる。
有機炭素は細胞合成や酸素消費にも利用されるため、有機物の適正添加量の調整が困難であり
処理水中に有機物が残留するという問題がある。従属栄養微生物は増殖速度が速く、脱窒反応
の進行に必須な無酸素条件を達成し易いが、多量の余剰汚泥を処理する必要が生じる。また、
浄水処理の場合には処理水の流出微生物や懸濁物質の再処理も同様に必要となる。この方法は
物理化学的方法と組み合わされることも多く、高塩濃度廃液の処理やイオン交換樹脂の再生
（van der Hoek and Klapwijk, 1987）等にも用いられる。近年では、電子供与体として、おがくず、
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植物油または生分解性プラスチック等を用いる方法が検討されているが、残留性の危険を小さ
くできる一方で処理速度も小さくなってしまうため、地下帯水層の原位置浄化法のような環境
浄化技術への利用が検討されている（副島ら, 2007）。 
独立栄養脱窒法は微生物代謝に必要な電子供与体として硫黄や水素等の無機物を用いる方法
である（Gross, 1986; Kruithof et al., 1988）。この方法に用いられる電子供与体は固体または気体
であり、処理水中に残留する危険性は殆どない。また、独立栄養微生物の炭素源は二酸化炭素
等の無機炭素でありその増殖速度は遅いため、従属栄養脱窒法に比較して汚泥の発生量を小さ
くすることができる。従って、従属栄養脱窒法に比べより浄水処理に適用し易い処理法である
と考えられるが、現時点では各電子供与体の最適な利用方法についてはなお検討段階にあると
言え、処理速度の向上が課題である。また、脱窒反応の進行に必須な無酸素条件を作り出すた
めに、脱気操作等によって溶存酸素の除去も同時に行われなければならない。各処理法の概要
は次の通りである。 
硫黄を用いる方法は、固体である硫黄を造粒化して微生物担体として用いるのが通常であり、
脱窒反応の仮定で硫酸が生成し pH が低下するため、通常粒状硫黄は石灰石粒子のような pH 調
整材と一緒に併用される（Koenig and Liu, 2002）。このような場合、反応槽中の局所的な高 pH
域において無機塩スケールが堆積し処理性能を低下させる危険性がある。 
水素はクリーンで毒性、残留性の無い物質であるが、一方で爆発性ガスであり水への溶解度
が約 1.6mg-H2/l と小さいことから、その安全な貯蔵方法や効率的利用方法の確立が課題である。
水素を用いた微生物の硝酸呼吸による総括脱窒反応式は次の通りである（Kurt et al., 1987）。 
 
2NO3－ + 5H2 + 2H＋ → N2 + 6H2O         (1-1) 
 
式(1-1)から分かるように硝酸性窒素を 1g 処理するのに必要な水素は約 0.4g であり、地下水
中には大体数十 mg-N/l の濃度で硝酸性窒素が含まれている（Hallberg, 1989; Juergens-Gschwind, 
1989; 日本環境省, 2008）ことを考慮すると、単に水素を飽和させただけでは処理法としては不
十分であることが分かる。また、この処理法では、硝酸性窒素が窒素ガスにまで完全に還元さ
れずに、有害な亜硝酸性窒素のままで処理水中に蓄積することも報告されている（Kurt et al., 
1987）。従って、水素利用脱窒処理法では微生物への水素供給方法が処理能力を大きく決定付け
る要因のひとつとなる。実規模の地下水処理施設の稼動例も報告されているが（Selenka and 
Dressler, 1990）、将来水素は貴重なエネルギー源として利用されることも予想され、その効率的
な利用方法の確立は現在なお検討を要する重要な課題であると考えられる。 
近年では、微生物への水素供給に中空糸膜や平膜を利用する方法が検討されている。これは
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直接膜表面に微生物を付着させ、あるいは膜を介して水素を水に溶解させることによって、水
素を微生物に供給する方法であり、約 1.0kg-N/(m3･d)の比較的高い脱窒速度が達成可能である
（Ergas and Reuss, 2001）。しかし、処理コストの上昇や維持管理の煩雑化を招くことは避けら
れず、また式(1-1)に見られるように、脱窒反応に伴うアルカリ度の上昇はカルシウム塩やマグ
ネシウム塩等の無機塩を膜表面上へ沈着させ、処理能力を大きく低下させることが懸念される。 
水素の利用方法にはその他に、水の電気分解により生成した水素を用いる方法も検討されて
いる。この方法は、水素の貯蔵が不要であり必要水素量を電流値で制御し得るという利点を持
つため、安全性と水素利用効率の面で優れていると考えられる。代表的な電解水素利用法とし
ては、微生物を陰極に付着させる方法（Biofilm-Electrode Reactor、以下、BER）がある（Sakakibara 
et al., 1997）。BER 法では微生物の直近で水素が生成するため、水素の利用効率の向上が可能と
なる一方、処理性能を直接左右する陰極面積の増加手法が課題になると考えられる。また、電
極と反応槽を別にして脱窒処理を行う方法も検討されている（Szekeres et al., 2001)。この方法で
は電解槽を小型化して処理コストを低減化することができ、維持管理もより容易になると思わ
れるが、水素利用効率の低下が課題になると考えられる。いずれにしても電解水素利用脱窒法
を実用に耐えるものにするためには、陽極由来の溶存酸素による反応阻害や陰極への無機塩ス
ケール付着等の課題解決に加え、低コストで安定的な硝酸性窒素の高速処理が実現されなけれ
ばならない。そのためには、電気分解に要する電力が被処理水の電気伝導度に依存するという
本質的問題を解決する必要がある。この問題は、地下水のような低電導度の水を高速処理（高
電流電解）するような場合には特に大きな制約要因となる。 
 以上のように、既往の硝酸性窒素の処理技術は未だ発展の途上にある技術であり、特に自然
環境保全や持続可能な社会の実現といった観点から見ると、現時点では十分に満足できる技術
であるとは言い難い。これまで述べてきたように、硝酸性窒素の処理技術は様々な方法がある
が、前述したような硝酸性窒素の処理技術が抱える問題を考慮すると、水素を利用する脱窒法
は非常に有効な手段であり、中でも、安全に使用できる電解水素の利用は、将来的に有望な処
理技術のひとつであると考えられる。 
 
 
 
 
 
 
 
  7  
第２節 本研究の目的  
 
 本研究は、電解水素を利用する脱窒法の確立を目指し、硝酸性窒素および副生成物である亜
硝酸性窒素の全窒素量を高速処理する脱窒プロセスとその最適な設計操作諸元を決定すると共
に、既往技術に対する本法の優位性を明らかにすることを目的とする。このために、本研究で
は、燃料電池等に主に利用されている固体高分子電解質（Solid-Polymer-Electrolyte、以下、SPE）
膜電極に着目し、まず、SPE 膜電極の脱窒処理への適用可能性、スタートアップ方法、電解反
応の安定性、処理性能への影響因子、並びに生物反応槽の形式等について基礎的検討を行う。
次に、電解水素をより高速で溶解させるために、操作（通電）条件と溶解速度の関係について
明らかにする。このために、異なる通電条件下における水素ガスおよび溶存水素の生成速度に
ついて実験的に検討し、得られた結果に基づいて、電解水素の生成溶解過程に対する数理モデ
ルを構築する。続いて、SPE 膜電極脱窒装置を用いた合成地下水の連続処理実験を行い、異な
る操作条件下における処理水質、処理速度、電流効率等を詳細に測定し、脱窒処理の安定性お
よび処理性能を明らかにする。同時に、電解水素の生成溶解モデルと生物反応槽の脱窒速度モ
デルより、脱窒処理の総括数理モデル（以下、脱窒処理モデル）を構築し、実験結果と比較し
てその妥当性を検証する。最後に、得られた脱窒処理モデルを用いて、SPE 膜電極脱窒装置の
最適な設計操作諸元を得ると共に、既往技術との比較から、本法の優位性について検討する。 
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第３節 本論文の構成と内容 
 
 本論文は、次の 6 章で構成されている。本論文のフローを図1-1に示す。 
 
 第１章「序論」では、本研究の背景と目的について述べ、その位置付けを行った。 
 
 第２章「SPE 膜電極の脱窒処理への適用可能性」では、SPE 膜電極脱窒装置を用いて、高濃
度塩分を含む畜産排水処理水の脱窒処理実験を行い、処理水質、電解反応の安定性、電流効率、
物質収支等に基づいた検討から、SPE 膜電極の適用可能性を明らかにした。また、装置のスタ
ートアップ方法、操作 pH、微生物担体等について検討し、SPE 膜電極脱窒装置の処理性能を高
速化する上で重要な因子について調べた。さらに、固定床および流動床の生物反応槽を用いて、
合成地下水の連続脱窒実験を行い、高速処理に適した生物反応槽の形式について決定した。 
 
 第３章「SPE 膜電極を用いた水素溶解」では、第２章の結果に基づいて、SPE 膜電極を用い
た水電解実験を異なる通電条件下で行った。また、溶存酸素と溶存水素の挙動を定量的に説明
すると共に、電解水素の高速溶解が可能な操作条件を明らかにするために、液境膜理論および
限界電流理論に基づいた電解水素の生成溶解モデルを構築し、実験結果と比較してその妥当性
を検証した。さらに、得られた溶解速度を既往研究結果と比較し、SPE 膜電極の高速溶解能力
について検討した。 
 
 第４章「SPE 膜電極を用いた高速脱窒処理」では、第２章および第３章の結果に基づいて、
異なる操作条件下で合成地下水の連続処理実験を行い、処理水質、処理速度、電流効率、ガス
発生量、微生物濃度等を詳細に測定した。また、SPE 膜電極脱窒装置の処理性能を理論的に予
測できるように、第３章の電解水素の生成溶解モデルおよび新たに構築した生物反応槽の脱窒
速度モデルより、脱窒処理モデルを構築し、実験結果と比較してその妥当性を検証した。さら
に、得られた処理速度を既往の研究結果と比較することによって、SPE 膜電極脱窒法は優れた
高速処理性能を有していることを示した。 
 
第５章「SPE 膜電極脱窒法の最適化」では、第４章で構築した脱窒処理モデルを用いて、地
下水の実規模処理を想定したシミュレーションを行い所要の脱窒処理に要する処理コストの計
算結果から、SPE 膜電極脱窒装置の最適な設計操作諸元を決定した。また、この時の条件にお
ける処理コストを既往技術の報告例と比較することによって、SPE 膜電極脱窒法の優位性を明
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らかにした。 
 
第６章「総括および今後の展望」では、本研究で得られた成果をまとめ、本研究の課題と将
来における展望を示した。 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
図1-1 本論文の構成 
SPE 膜電極脱窒法の課題と将来における展望（第６章） 
環境中における水の窒素汚染と 
既往の硝酸性窒素処理技術の問題点（第１章） 
SPE 膜電極の脱窒処理への適用可能性 
および高速化因子の検討（第２章） 
SPE 膜電極を用いた水素溶解
における高速溶解条件の検討 
およびモデル構築（第３章） 
SPE 膜電極を用いた高速脱窒
処理の実践および脱窒処理の
モデル構築（第４章） 
SPE 膜電極脱窒法の設計操作諸元の決定と 
既往技術に対する優位性の検討（第５章） 
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第２章  SPE 膜電極の脱窒処理への適用可能性 
 
第１節 緒言 
 
水素を利用した脱窒処理については幾つか研究報告がなされているが（Kurt et al., 1987; Till et 
al., 1998; Gross and Treutler, 1986; Dries et al., 1988; Selenka and Dressler, 1990; Smith et al., 1994）、い
ずれも爆発性の水素ガスを貯蔵する必要があり、維持管理の安全性に問題がある。第１章で述
べたように、水の電気分解によれば安全に水素を利用することが可能となるが、電解水素を利
用する脱窒法では、陽極で生成する酸素の脱窒阻害や陰極への無機塩スケール付着等が問題と
なり、また、高速処理（高電流密度）条件における電力コストの上昇が大きな制約要因となる。
これは、水の電気分解が、通常、陽極と陰極が電解水を挟んで対面設置された電解槽を用いて
行われるためであり、電解水素を利用する場合の諸問題は、主に被処理水が同時に電解水とし
ての役割を担っていることに起因する。電解槽の構造は目的に応じて隔膜式や無隔膜式等様々
なものがあるが、原理的には殆どの場合、このような同一の構造である（松尾, 2000）。 
これらの諸問題を解決する方法としては、例えば陽極の酸素生成に対しては、炭素陽極を用
いて酸素の代わりに二酸化炭素を生成させる方法がある（Sakakibara et al., 1994）。二酸化炭素
は独立栄養微生物の炭素源であり、また、脱窒反応に伴う pH 上昇を中和することが可能とな
る。しかし、消耗劣化した炭素陽極の定期的な交換は、処理装置のコストを増加させ維持管理
を煩雑化させる要因になると考えられる。陰極への無機塩スケール付着に対しては、薬品によ
る酸洗浄や極性転換による剥離工程が必須となるが、無機塩スケールを剥離させる程の強酸に
よる薬品洗浄は生物処理に対して望ましくなく、極性転換による定期的な処理工程の停止は、
電極寿命の短命化のみならず処理工程の煩雑化を招く要因にもなると考えられる。また、電力
コストの上昇に対しては、電極面積を増やして電流密度を小さくする以外に有効な方法は無く、
この場合には、資本コストを増大させる要因となる。 
電解水素を利用する脱窒法の諸問題を解決する方法としては、これらの方法の他に、従来の
構造とは異なる電解槽を用いることが考えられる。この場合、特に被処理水が電荷の移動に関
与しないような構造を有する電解槽が必要となる。このような構造を有する電解槽は極めて特
殊であり、その数は少ないが、適用可能なものとしては SPE 膜電極を用いた電解槽が挙げられ
る。SPE 膜電極を用いた水の電気分解では、電荷の移動は電極間の SPE 膜（イオン交換膜）を
介して行われるため、被処理水は電解水としての役割を担う必要性がない（電気化学協会, 1985）。
従って、SPE 膜電極を適用することによって、上述したような諸問題を抜本的に解決すること
ができると考えられるが、現時点でこのような電解槽を用いた脱窒法に関する研究報告は見当
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たらないように思われ、SPE 膜電極脱窒装置の構造、処理性能および高速化因子等については
不明である。この点、装置構造については、SPE 膜電極の強度的な問題から、電解槽と生物反
応槽を別として、被処理水が二つの槽を循環するような形が最も単純であり、またそれ以外の
方法での SPE 膜電極の適用は困難であると考えられる。 
従って、ここでは、電解槽と生物反応槽から構成される SPE 膜電極脱窒装置を用いて、高濃
度塩分を含む畜産排水処理水の脱窒処理実験を行い、処理水質、電解反応の安定性、電流効率、
物質収支等を検討し、SPE 膜電極の脱窒処理への適用可能性について明らかにした。また、装
置のスタートアップ方法、操作 pH、微生物担体等についても検討し、SPE 膜電極脱窒装置の処
理性能を高速化する上で重要な因子について調べた。さらに、固定床および流動床の生物反応
槽を用いて、合成地下水の連続脱窒実験を行い、高速処理に適した生物反応槽の形式について
決定した。 
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第２節 SPE 膜電極を用いた水電解 
 
２．１ SPE 膜電極 
SPE 膜電極を用いた水の電気分解は比較的新しい技術であり、近年においてもその電解特性
や応用技術に関する研究報告がなされている（Millet et al., 1993; Tanaka et al., 2003; Sawada et al., 
2008）。水の電気分解に用いられる SPE 膜には耐熱性、耐酸性および膜抵抗の観点からスルホ
ン酸型フッ素樹脂系の膜が適しており、電気分解には膜中を通って拡散する酸素および水素の
量を抑制するため膜厚 0.1～0.3mm 程度の膜が使用される（電気化学協会, 1985）。SPE 膜電極
はこのような極薄のイオン交換膜の両側に金属電極を直接接合したものであり、陽極、膜、陰
極が一枚のシート状になった電極膜接合体である。使用される電極には耐酸性および触媒活性
の観点から白金族金属およびこれらの合金が用いられる。理論電解電圧、陽極過電圧、陰極過
電圧およびオーム損の合計が電解槽電圧となるが、その中でも陽極過電圧は大きく支配的であ
り電極種に対する依存性が大きいことから、陽極には活性の高い Ir、Rh または Pt 等が用いら
れる。陰極には Pt または Pd 等が用いられる。 
写真 2-1 に実験に使用した SPE 膜電極の概観を示す。SPE 膜電極（田中貴金属工業㈱）は、
膜厚 0.1mm のフッ素樹脂系イオン交換膜 Nafion®117（Du Pont）の両側に電極として Ir-Pt を 0.5 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
写真2-1 SPE膜電極（単位mm） 
 
Ir-Pt 電極 
（両面接合） 
SPE 膜 
100 
60 
50 140 
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μm の厚さで接合したものである。工業分野で通常行われている水電解法の電流密度が 10～30 
A/dm2であるのに対し、SPE 膜電極による水電解の電流密度はその上限として 100A/dm2以上が
可能であるとされている（電気化学協会, 1985）。しかし、その実用例は一般的な水電解法に比
べて極めて少なく規模も小さい。また、脱窒処理においては水素の効率的溶解が重要であり、
極端に高い電流密度は性能評価を行う観点から望ましくない。そこで本研究では、実験で適用
される電流密度が通常行われている水電解法と同程度（10～20 A/dm2）となるように、窒素負
荷との関係から電極面積を決定した。 
 
２．２ 電極反応 
図 2-1 に SPE 膜電極を用いた水電解反応の概念図を示す。SPE 膜上の電極は多孔質であり、
電極反応は水、電極および SPE 膜が接する界面で進行する（Tanaka et al., 2003）。式(2-1)に示す
ように、陽極では通常の水電解と同様に水分子が電子を陽極へ放出することにより酸素と水素
イオンが生成する。図2-2に示すように、水素イオンは、含水状態にあるフッ素樹脂系イオン
交換膜内で、オキソニウムイオン（H3O＋）の形態で、疎水性フルオロスルホン酸マトリックス
中のイオン交換基（SO3－）と会合し、クラスター構造を形成している（里川, 1990）。オキソニ
ウムイオン（H3O＋）は、電位差によって陽極から陰極へと 1nm 程度のチャンネルを通って膜
内を移動し、水素イオンが陰極で電子を受け取ることにより水素が生成する。SPE 膜電極を用
いた水電解が通常の水電解と本質的に異なるところは、陽極水と陰極水が電極そのものによっ
て完全に隔離されている点である。水中の溶存酸素は脱窒反応の阻害要因となるが、SPE 膜電
極を用いた水電解では陽極で生成した酸素は電極自身による隔離によって陰極水中へは殆ど移
動しない。 
 
H2O → 1/2O2 + 2H＋ + 2e－              (2-1) 
 
脱窒処理の場合、陰極水は水素を供給される被処理水であり、処理対象となる環境水中には
通常溶存酸素が存在する。この場合式(2-2)および式(2-3)に示されるように、陰極では電極電位
の違いによりまず溶存酸素の還元消費が起こり、陰極表面の溶存酸素が消失した時点で水素の
生成が開始すると考えられる（Sakakibara et al., 1997）。 
 
1/2O2 + 2e－ + H2O → 2OH－              (2-2) 
 
2H＋ + 2e－ → H2                      (2-3) 
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図2-1 SPE膜電極による水電解反応概念図 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 図 2-2 パーフルオロスルホン酸ポリマーのクラスター構造モデル（里川, 1990） 
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脱窒反応は水中の溶存酸素濃度がゼロあるいは極めて低い嫌気状態で進行するため、式(2-2)
による酸素消費は脱窒反応を促進させる。このような環境では、式(2-2)による陰極表面のアル
カリ度上昇は殆ど無視できる程小さく、式(2-3)による水素生成は水分子を分解しないことから、
陰極への無機塩スケール付着は殆ど生じないと考えられる。また、陰極過電圧が 0.1V 以下と非
常に小さく（電気化学協会, 1985）、膜厚が薄いためオーム損も小さいことから、低電圧高電流
密度電解が可能となる。さらに、被処理水の電気伝導度が電解槽電圧に殆ど影響しないため、
様々な被処理水に対して電解電圧がほぼ一定に保たれるという特徴を有している。 
これらの特徴から、SPE 膜電極は、電解水素を利用する既往の脱窒法が抱える諸問題を解決
することが可能になると考えられる。 
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第３節 電解水素を用いた脱窒処理 
 
３．１ 脱窒反応 
 生物学的脱窒処理に関する研究では反応阻害や中間生成物の蓄積に関する報告例が多くあり、
その要因は様々であるが、中でも一般的に考慮しなければならないものとしては pH および溶
存酸素が挙げられる（Korner and Zumft, 1989; Nagele and Conrad, 1990; Thomsen et al., 1994; Otte et 
al., 2000）。式(2-4)に示されるように、現在では微生物の異化代謝（硝酸呼吸）による硝酸性窒
素の窒素ガス化反応は、4 つの段階を含んだ逐次反応であると考えられている（Knowles, 1982; 
Otte et al., 1996; Schulthess et al., 1995; Thomsen et al., 1994; Wang et al., 1995）。また、電子供与体で
ある水素から各受容体への想定される電子移動経路の概要を図2-3（Knowles, 1982）に示す。
各反応における還元酵素はそれぞれ異なっており（NaR、NiR、NOR、N2OR）、pH および溶存
酸素に対する各酵素の活性の違いが中間生成物の蓄積、放出を引き起こす。 
 
NO3－ → NO2－ → NO → N2O → N2                 (2-4) 
 
 多くの研究では脱窒速度を硝酸性窒素から窒素ガスへの 1 段階の反応として扱っているが、
中間生成物を考慮した脱窒速度に関する研究報告も幾つか見受けられる（Betlach and Tiedje, 
1981; Claus and Kutzner, 1985; Gayle et al., 1989; Thomsen et al., 1994; Wang et al., 1995）。過去の研
究における実験結果や数理モデルによる計算では、一酸化窒素（NO）の生成は極めて小さく、
また難溶解性の気体であることからその生成については無視し得ると考えられる。従って、pH
や溶存酸素の影響によって生じる主な中間生成物は亜硝酸性窒素（NO2－）または亜酸化窒素
（N2O）であるが、亜硝酸性窒素は前述のように健康に対する毒性の高い物質であり、処理水
中への蓄積は可能な限り防止しなければならない。一方、気体である亜酸化窒素は笑気ガスと
も呼ばれ麻酔に用いられる程毒性は弱く安全であるが、二酸化炭素より大きな温室効果を持つ
温暖化ガスであることから、大気中への放出は同様に防止されるべきである。しかし、亜酸化
窒素が発生するような環境は、6.0 以下の低 pH 域や溶存酸素が 1.0mg/l 程度存在するような脱
窒反応そのものの進行が遅くなる処理環境であり（Korner and Zumft, 1989; Nagele and Conrad, 
1990）、このような環境での脱窒処理は現実的ではなく本研究の目的から外れている。これらの
ことから、飲料水基準や環境基準等の法規制項目を考慮しても、処理水中に蓄積して問題とな
る中間生成物は亜硝酸性窒素のみであると考えられる。従って、水素利用脱窒反応式は式(2-5)
および式(2-6)のように 2 段逐次反応として簡略化される（Kurt et al., 1987）。 
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図2-3 脱窒反応（硝酸呼吸）における電子移動経路概念図（Knowles, 1982）、略字記号：
NaR、硝酸還元酵素；NiR、亜硝酸還元酵素；NOR、一酸化窒素還元酵素；N2OR、亜酸化窒素還元
酵素；Fp、フラボタンパク；FeS、鉄硫黄活性中心；UQ-10、ユビキノン-10；Cyt、シトクロム 
 
 
NO3－ + H2 → NO2－ + H2O                      (2-5) 
 
2NO2－ + 3H2 + 2H＋ → N2 + 4H2O                  (2-6) 
 
 式(2-5)および式(2-6)は独立栄養微生物による異化代謝（硝酸呼吸）を表す式であるが、硝酸
性窒素および亜硝酸性窒素は微生物の同化代謝（細胞合成）にも利用される。同化代謝を考慮
した場合の総括脱窒反応式は式(2-7)で表される（McCarty, 1972）。式(2-7)中の C5H7O2N は微生
物の細胞組成である。 
 
 H2 + 0.330NO3－ + 0.08CO2 + 0.34H＋                    
→ 0.160N2 + 0.015C5H7O2N + 1.11H2O     (2-7) 
 
H2
(FeS) NADHUQ-10
Cyt b Cyt c
NaR NiR NOR N2OR
NO3- NO2- (NO) N2O N2
Fp Fp
Respiratory chain
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ここで本研究では、式(2-5)、式(2-6)および式(2-7)から求められる同化代謝を考慮した 2 段逐
次脱窒反応式、式(2-8)および式(2-9)が成立すると仮定した。 
 
H2 + 0.660NO3－ + 0.13CO2                                                  
→ 0.635NO2－ + 0.025C5H7O2N + 0.91H2O     (2-8) 
 
 H2 + 0.635NO2－ + 0.03CO2 + 0.68H＋                    
→ 0.315N2 + 0.005C5H7O2N + 1.31H2O     (2-9) 
 
式(2-3)、式(2-8)および式(2-9)によると、硝酸性窒素および亜硝酸性窒素の窒素 1mol 当りの還
元に必要な電子量はそれぞれ 3.03mol および 3.15mol と殆ど等しいが、硝酸性窒素還元による
細胞合成量は亜硝酸性窒素還元による合成量の約 5 倍になっている。 
水中に溶存酸素が存在する場合には、微生物により脱窒反応と平行して式(2-10)のように異化
代謝が行われ水素が消費される（土居および榊原, 2004）。従って、溶存酸素は脱窒反応を直接
阻害するだけではなく、利用可能な水素量を減少させることによっても、脱窒速度を低下させ
る要因となる。 
 
O2 + 2H2 → 2H2O                         (2-10) 
 
 
３．２ 脱窒速度と電流効率 
 SPE 膜電極を用いた脱窒処理法の性能評価を行うためには、その指標として脱窒速度および
電流効率が重要となる。連続操作での定常状態における脱窒速度は、物質収支より反応槽容積
当りの除去速度として硝酸性窒素および亜硝酸性窒素のそれぞれについて式(2-11)および式
(2-12)から求められる。 
 
 
(2-11) 
 
 
(2-12) 
 
r NO3,EX  = V R
Q (C NO3,IN - C NO3)
θR
C NO3,IN - C NO3
=
＋ α r NO3,EXr NO2,EX  = θR
C NO2,IN - C NO2
  22  
ここで、rNO3,EXと rNO2,EXは硝酸性窒素と亜硝酸性窒素の脱窒速度実験値、Q は流入水量、VR
は反応槽容積、CNO3,INは流入硝酸性窒素濃度、CNO3は流出（槽内）硝酸性窒素濃度、θRは反応
槽滞留時間（=VR/Q）、CNO2,INは流入亜硝酸性窒素濃度、CNO2は流出（槽内）亜硝酸性窒素濃度、
αは同化代謝を考慮した係数であり、式(2-8)からα = 0.635/0.660 = 0.962 となる。 
 電流効率は陰極からの水素生成効率と水素利用効率の積であり、通電した理論電子モル量に
対する脱窒反応に利用された電子モル量の比として算出する。被処理水中の溶存酸素濃度が高
い場合には、式(2-2)による酸素消費のために水素生成効率が小さくなると考えられるが、脱窒
反応が進行するような無酸素あるいは嫌気状態における水素生成効率はほぼ 1.0 と見なすこと
ができ、電流効率は実質的には水素利用効率と同一となる。連続脱窒実験における硝酸除去お
よび亜硝酸除去の電流効率はそれぞれ式(2-13)および式(2-14)で表され、装置の総括電流効率は
2 つの電流効率の和として式(2-15)により求められる。 
 
 
(2-13) 
 
 
(2-14) 
 
 
η = ηNO3 + ηNO2                               (2-15) 
 
ここで、ηNO3と ηNO2は硝酸性窒素と亜硝酸性窒素の電流効率、η は総括電流効率、F はファ
ラデー定数（=96485C/mol）、MNは窒素原子量（=14g-N/mol）、I は電流値である。 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
3.03 F  V R r NO3,EXη NO3 =
M N I
3.15 F  V R r NO2,EXη NO2 =
M N I
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第４節 実験装置および実験方法 
 
４．１ 実験装置 
実験に用いたSPE膜電極脱窒装置の概観を写真2-2に、概略構成図を図2-4に示す。装置は、
直流電源（KIKUSUI、PMC-2A）、陽極水槽、電解槽、循環ポンプ（エレポン化工機㈱、SL-20SN）、
生物反応槽、ガスホルダーおよび pH コントローラー等から構成されており、配管上に溶存水
素計、溶存酸素計および流量計が設置されている。陽極水槽は電解槽（SPE 膜電極）によって
完全に被処理水側と隔てられた構造となっており、陽極水は水素イオンの移動を可能な限り阻 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
写真2-2 SPE膜電極脱窒装置（固定床） 
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図2-4 SPE膜電極脱窒装置概略構成図 
 
 
害しないような水質のものが良く、実験では紫外線殺菌処理したイオン交換水を使用した。被
処理水はペリスタルティックポンプにより流入口より装置内に供給され、循環ポンプにより電
解槽の陰極室と生物反応槽を循環し脱窒処理された後流出口より排出される。水素は陰極から
連続的に被処理水中に供給されると同時に生物反応槽で消費される。装置内の循環経路は、バ
ルブ V1～V4 の開閉により生物反応槽で下降流または上昇流となるように設計されており、V1
と V3 を開、V2 と V4 を閉とすることにより下降流（点線および実線矢印）、その逆で上昇流（実
線矢印）となる。また、必要に応じて発生ガスの分析を行うため、装置には飽和食塩水を充填
した液封型のガスホルダーが設置されている。 
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図 2-5 に SPE 膜電極電解槽の概略断面図を、図 2-6 に実験に使用した Ti 給電体の仕様図を
示す。電解槽は電極を挟んで対称構造となっており、SPE 膜電極は網状の Ti-Pt 接触基材、Ti 
給電体および支持基材により挟まれ不導体ボルトにより固定される。実験では、支持基材とし
て塩ビ板（10mm×4）を用いた。接触基材は電流を均一に電極面に通電するために必須な部材
であり、これを欠いた場合には電極と膜の界面における電流値が局所的に増大し、電極および
Ti 給電体の急速な劣化を引き起こす。水の電気分解は Ti 給電体に電流を流すことにより行われ
るが、Ti 給電体には図2-6に示すように通水およびガス排出用に複数のスリットが設けられて
おり、このスリットが電解槽内で陽極室および陰極室となる。実験では厚さ 5mm の Ti 給電体
を用いた。陽極水および被処理水はこのスリットを通って電極に接触しながら循環するが、被
処理水が循環ポンプにより強制的に陰極室と反応槽を循環されるのに対し、陽極水は発生した
酸素ガス気泡が生じさせる密度差のみによって陽極室と陽極水槽を自然循環する。実験で使用
した電解槽の概観を写真2-3に示す。 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
図2-5 SPE膜電極電解槽概略断面図 
 
陽極水
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図2-6 Ti給電体仕様図（単位mm） 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
写真2-3 SPE膜電極電解槽 
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４．２ 実験方法 
４．２．１ 脱窒微生物の馴養 
 連続脱窒実験を行う前に、脱窒微生物の担体への馴養または植種を行い、脱窒処理のスター
トアップ方法について検討した。通性嫌気性の脱窒微生物の中には電子供与体に有機物または
水素を利用できるものが存在するため（柳田, 1980; Knowles,1982）、脱窒微生物の馴養では、既
往研究（Sakakibara et al., 1997; Prosnansky et al., 2002）に従い、電子供与体に酢酸ナトリウムを
用いた。植種に用いた脱窒微生物は、従来より本研究に用いていた実地下水（群馬県 O 市浅井
戸水、硝酸性窒 19.2mg-N/l、亜硝酸性窒 0.0mg-N/l、総リン 0.03mg-P/l、TOC 1.3mg-C/l、IC 
11.0mg-C/l、DO 5.5mg/l、pH 6.52）由来の微生物とした。 
連続実験では目的に応じて畜産排水処理水と合成地下水の 2 種類の被処理水を用いたが、畜
産排水処理水を用いた場合は、処理水に硝酸ナトリウムおよび酢酸ナトリウムを溶解させ硝酸
性窒素濃度 100～120mg-N/l、C/N 比 3～6 に調整した馴養水を用いて回分操作により行った。
畜産排水処理水は脱窒工程を経て得られるため、特に脱窒微生物の植種は行わなかった。回分
馴養操作は、脱窒速度が一定になるまで 10 数回程度繰り返して行った。合成地下水を用いた場
合は、比較のため、脱窒微生物の植種のみを行い、酢酸ナトリウムによる馴養は行わなかった。
植種方法は、以前の脱窒実験から得られた生物反応槽の洗浄排水上澄み液を槽内に充填し所定
の流量で循環後、そのまま連続実験に移行した。 
 
４．２．２ 連続脱窒実験 
 SPE 膜電極を用いた脱窒処理法を検証するために、前述のように 2 種類の被処理水を用いて
5 通り（RUN-1～RUN-5）の条件で連続脱窒実験を行った。畜産排水処理水を用いた実験（RUN-1
～RUN-2）は電極の実用性および装置の処理性能を調べるため、また、合成地下水を用いた実
験（RUN-3～RUN-5）は生物反応槽の形式を検討するために行った。実験では材質およびサイ
ズの異なる 3 種類の微生物担体を用い、RUN-1 では粒状活性炭（太平化学産業㈱、以下 GAC）
を、それ以外ではポリビニルアルコール（㈱アイオン、以下 PVA）担体を用いた。PVA 担体は
立方体形状であり、RUN-2～RUN-4 では 1 辺 10mm、RUN-5 では 1 辺 4mm のものを用いた。
被処理水の平均水質を表2-1に、実験条件を表2-2に示す。また、微生物担体の概観を写真2-4
に示す。 
 畜産排水処理水は硝酸性窒素濃度が安定していなかったため、排水基準を参考に水道水によ
り希釈または硝酸ナトリウムを溶解させて硝酸性窒素濃度が 100～140mg-N/l の間となるよう
に調整した（平均 122mg-N/l）。合成地下水は水道水、硝酸ナトリウム、炭酸水素ナトリウムお
よびリン酸カリウムを水道水に所定の濃度となるように溶解させ作成した。電解水素を利用し
  28  
た脱窒処理では、電流密度が小さい程水素の利用効率は高くなり生物反応槽形式が処理性能に
与える影響がより顕著になると考えられる。そこで RUN-3～RUN-5 では、合成地下水の硝酸性
窒素濃度を畜産排水処理水よりも大幅に低い 20mg-N/l 程度に調整した。電流値は反応容積負荷
に対する理論的等量値（η = 1.0）を基準に設定した。槽内 pH の調整は 1.8N 硫酸を用いて所定
の値となるように行った。陰極表面の生成水素はできるだけ早く反応槽へ移動することが望ま 
 
表2-1 被処理水の平均水質 
 畜産排水処理水 合成地下水 
硝酸性窒素        [mg-N/l] 122 22 
亜硝酸性窒素      [mg-N/l] 0.0 0.0 
有機性炭素        [mg-C/l] 27 2 
無機性炭素        [mg-C/l] 85 16 
全リン             [mg-P/l] 未測定 0.5 
pH                     [-] 8.4 7.8 
溶存酸素         [mg-O2/l] 2.8 8.4 
電気伝導度         [mS/m] 302 51 
総アルカリ度  [mg-CaCO3/l] 569 59 
 
表 2-2 実験条件 
 RUN-1 RUN-2 RUN-3 RUN-4 RUN-5 
被処理水 畜産排水処理水 合成地下水 
反応槽形式 固定床 流動床 
反応槽通水方向 下降流 上昇流 
微生物担体 GAC PVA(10mm 角) PVA（4mm 角）
反応槽容積     [l] 1.3 2.2 
槽内水容積     [l] 4.5 7.0 13.4 
電極有効面積  [cm2] 20 
電流値        [A] 0.6 2.0 0.4 
反応槽滞留時間  [h] 1.7～6.4 1.3 1.0 
槽内pH           [-] 6.8～9.8 6.4 
陰極通水速度  [m/s] 2.0 1.0 
槽内水温        [℃] 25 30 
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写真2-4 実験に使用した微生物担体 
 
 
しいため、槽内の循環流量は、給水配管における推奨流速を参考に陰極面での通水速度が 1.0
～2.0m/s となるよう決定した（公共建築協会, 2006）。槽内の水温は水中ヒーターにより所定の
値となるように調整した。 
 実験中は定期的に流入水および流出水の水質分析を行い、発生ガスの組成分析を行った。硝
酸性窒素および亜硝酸性窒素は高速液体クロマトグラフィ （ー㈱島津製作所、COD-6A、LC-9A、
HIC-6A、C-R6A、Shim-pack IC-AI）、カルシウムイオンおよびマグネシウムイオンはプラズマ
発光分光分析装置（日本ジャーレル･アッシュ㈱、ICAP-577）、ガスの組成分析はTCDガスクロ
マトグラフィー（㈱島津製作所、GC-8A、C-R6A、SHINCARBON ST 50/80mesh）、pHは携帯用
デジタルpH/ORPメータ （ーセントラル科学㈱、UC-23）、溶存酸素は携帯用デジタルDO/O2/TEMP.
メーター（セントラル科学㈱、UC-12）および溶存水素はパネル型溶存水素計（東亜ディーケ
ーケー㈱、7750L、DHM-100）によりそれぞれ測定した。 
 
GAC PVA 10mm 角 
PVA 
4mm 角 
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第５節 実験結果および考察 
 
５．１ 適用可能性および高速化因子の検討 
５．１．１ 回分馴養実験 
RUN-1 および RUN-2 に用いた脱窒装置の回分馴養結果を図2-7に示す。微生物担体に GAC
を用いた場合（RUN-1）は亜硝酸性窒素が蓄積したのに対し、PVA を用いた場合（RUN-2）は
脱窒速度が一定になると共に亜硝酸性窒素の蓄積は解消された。各装置の槽内水容積に対する
反応槽容積の比は、RUN-1 では 1.3/4.5 = 0.29、RUN-2 では 2.2/7.0 = 0.31 とほぼ等しいため、GAC
と PVA を用いた場合の硝酸性窒素脱窒速度は殆ど同じであるが、亜硝酸性窒素脱窒速度につい 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
図2-7 酢酸ナトリウムによる回分馴養結果 
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ては、GAC を用いた場合は PVA を用いた場合より小さい結果となった。馴養開始 1.0 時間後
の各速度を単純計算すると、RUN-1 の装置では硝酸性窒素脱窒速度は 296mg-N/(l･h)、亜硝酸性
窒素脱窒速度は200mg-N/(l･h)であり、RUN-2の装置では両者は等しく260mg-N/(l･h)であった。
このような差異が生じた理由については詳細な検討が必要であるが、担体形状の違いから生じ
る空隙率の差が大きく起因しているものと思われる。しかし、各装置の脱窒速度は、水素を利
用する脱窒法の脱窒速度が通常 100mg-N/(l･h)以下であることを考慮すると、2 倍以上の高い値
であった。従って、各装置とも十分な脱窒微生物が担体に保持されたものと判断し連続実験に
移行した。また、これらの結果から、ここで行った回分馴養は電解水素を利用する高速脱窒法
のためのスタートアップ方法として有効であると考えられる。 
 
５．１．２ 連続脱窒実験（RUN-1、RUN-2） 
RUN-1 における実験結果を図 2-8 に示す。実験開始 10 日目までは、槽内の溶存酸素濃度は
低く維持され総括電流効率 ηも上昇したが、硝酸性窒素が殆ど除去される一方で亜硝酸性窒素
が多量に蓄積した。10 日目以降、亜硝酸性窒素の蓄積を解消するためには、反応槽滞留時間 θR
を 6.4 時間にして窒素負荷を 16mg-N/(l･h)程度にまで落とさなければならず、この時総括電流
効率は約 0.4 と低く溶存水素の残留も確認された。また槽内 pH は硫酸による調整を行っていな
かったため、9～10 と非常に高い値であった。 
亜硝酸性窒素の還元反応は式(2-9)に示されるようにアルカリ度の上昇を伴うため、その微生
物活性は pH に大きく影響されると考えられる。そこで 21 日目より 1.8N 硫酸により槽内 pH を
7.0 近辺に調整したところ、溶存水素の消費と共に亜硝酸性窒素の脱窒速度が上昇し、26 日目
には亜硝酸性窒素が蓄積することなく硝酸性窒素をほぼ 100％除去することができた。この時
の脱窒速度は約 40mg-N/(l･h)であり、総括電流効率は若干 1.0 より大きい値となった。これは、
被処理水中に少量含まれる有機物質による従属栄養脱窒の影響ものと考えられる。RUN-1 では
反応槽内を下降流で循環していたが、26 日目以降は微生物の増殖により槽内が閉塞し発生ガス
が GAC 担体の内部や下部に滞留するようになった。そこで 28 日目に、被処理水を用いて手作
業により GAC 担体を攪拌洗浄し余剰微生物を取り除いた。槽内洗浄後は再び亜硝酸性窒素の
蓄積が生じたが、洗浄より約 10 日後（40 日目）以降は洗浄前と同様の脱窒性能が再度達成さ
れた。 
以上から、亜硝酸性窒素を蓄積させることなく脱窒速度を上昇させるには槽内 pH を中性域
に調整する必要があることが分かった。そこで次の RUN-2 では、より高速処理条件での連続処
理を行うために実験開始当初から槽内 pH を 6.4 近辺の弱酸性域に調整し、発生ガスを装置外へ
排出し易くするために反応槽内を上昇流で循環した。RUN-2における実験結果を図2-9に示す。 
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図2-8 RUN-1における脱窒実験結果 
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図2-9 RUN-2における脱窒実験結果 
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RUN-2 では実験開始後 10 日目から脱窒反応が進行し始め定常状態となり、亜硝酸性窒素の蓄
積は生じなかったものの硝酸性窒素が多量に残留した。RUN-2 では、装置への窒素流入量およ
び電流値を RUN-1 の約 3 倍に設定したところ、総括電流効率が RUN-1 の約 1.0 に比べ約 0.7
にまで低下した。この原因としては、弱酸性域とした槽内 pH が硝酸性窒素の還元を抑制した、
または電流密度の上昇による水素気泡径の増加が水素利用効率を低下させた、等が考えられる。
しかし、定常状態の脱窒速度は平均で 54mg-N/(l･h)が達成され、これは中空糸膜を利用した水
素利用脱窒法（Ergas and Reuss, 2001）の約 1.7 倍であった。従って、SPE 膜電極を用いた脱窒
法は従来の処理法に比べて高速脱窒処理が可能であることが示唆されたと言える。さらに、総
括電流効率 0.7 は決して低い値ではなく、この時の電流密度が 10A/dm2と比較的小さいことを
考慮すると、なお電流値を増加させる余地はあると考えられる。 
 なお、定常状態においては RUN-1、RUN-2 共に、溶存酸素濃度は 0.3mg-O2/l 以下、溶存水素
濃度は 0.01mg-H2/l 以下であった。 
 
５．１．３ 陰極への無機塩スケール付着と電解電圧 
 SPE 膜電極を用いた水電解では、図2-1に示されるように陰極で水素生成と溶存酸素消費が
同時進行する。陰極表面は陽極より移動してきた水素イオンにより強酸性となっており水分子
の分解も生じないから、通常の水電解に比べ陰極への無機塩スケール付着は極めて少なくなる
と考えられる。しかし式(2-2)に示されるように、溶存酸素消費によるアルカリ度上昇の影響も
無視し得ない。また、SPE 膜電極には被処理水の水質に影響されずに安定した電解を行う性能
が求められる。そこで、畜産排水処理水を被処理水とした RUN-1 と RUN-2 について、電解電
圧Eと共に被処理水と処理水のカルシウムイオンおよびマグネシウムイオンの各濃度を調べた。
被処理水中の各金属イオン濃度は変動が大きかったため、無次元濃度として流入濃度 CIN に対
する流出濃度 C の比として求めた。得られた結果を図2-10に示す。 
 RUN-1 では、槽内 pH の調整を行うまでは各金属イオンの無次元濃度は 1.0 より明らかに小
さく、20 日目付近では約 0.4 にまで低下していたが、21 日目から槽内 pH の調整を行ったとこ
ろ、流入濃度に対してカルシウムイオンは約 5 倍、マグネシウムイオンは約 3 倍の流出濃度と
なった。各金属イオンの無次元濃度は pH 調整を継続するに伴い減少し、30 日目以降は 1.0 付
近で一定となった。実験開始当初から pH 調整を行った RUN-2 では、各金属イオンの無次元濃
度は実験中 1.0 付近で一定であった。実験終了後に電解槽を分解し目視による観察を行ったと
ころ、陰極表面には無機塩スケールの付着は殆ど生じていなかったが、陰極近傍の Ti 給電体お
よび Ti-Pt 接触基材に僅かな付着が見られた。また RUN-1 の電解電圧は RUN-2 に比べて大きく
なっているが、電解電圧は電解槽の構造や接触基材の仕様により変化するため、ここでは使用 
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図2-10 RUN-1、RUN-2におけるCa2+と Mg2+の濃度および電解電圧 
 
 
した Ti-Pt 接触基材の目の粗さに起因していると思われる。しかし RUN-1、RUN-2 いずれの場
合も電解電圧は 3.5V、2.3V 付近で安定していた。 
以上から、SPE 膜電極を用いた水電解は、畜産排水処理水のような高塩濃度の被処理水でも
安定した電解を行うことが可能であるが、給電体および接触基材に無機塩スケールが微量に付
着することが分かった。しかし、無機塩のスケール付着は生物反応槽を中性域に pH 調整する
ことによって予防できる程度の弱いものであり、電解を行いながらでも付着した無機塩スケー
ルを除去することが可能であることが示された。 
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５．２ 反応槽形式が処理性能に与える影響 
５．２．１ 連続脱窒実験（RUN-3～RUN-5） 
 RUN-2 では 2.0A 以上の高速条件で脱窒実験が可能であることが示唆された。そこで、RUN-3
～RUN-5 では、高速脱窒処理に適した生物反応槽の形式について検討を行った。過去には固定
床以外でも砂粒子を用いた流動床による実験例も報告されているため（Kurt et al., 1987）、ここ
では固定床（RUN-3）と共に流動床（RUN-4、RUN-5）による脱窒実験を行った。RUN-1 およ
び RUN-2 における実験結果から、GAC 担体より PVA 担体のほうが亜硝酸性窒素を蓄積させに
くく脱窒速度も大きかったため、微生物担体には PVA 担体を用いた。実験に用いた PVA 担体
は比重が飽和保水時で水と殆ど同じ（=1.02）であることから、流動化に大きな動力を必要とし
ないという利点がある。反応槽形式以外の影響を小さくするため、電流値は RUN-1 よりもさら
に低い窒素負荷 20mg-N/(l･h)の等量電流値である 0.4A に設定し、被処理水には合成地下水を用
いた。槽内 pH は同様に約 6.4 に調整した。得られた結果を図2-11および図2-12に示す。いず
れの場合も、実験開始 20 日頃より溶存酸素および溶存水素は検出限界（0.1mg-O2/l および
0.01mg-H2/l）以下で定常状態となったが、RUN-2 が 10 日程度で定常状態になったことを考え
ると、酢酸ナトリウムを用いた馴養は早期スタートアップ方法として有効であることが示され
たと考えられる。処理水質については、固定床（RUN-3）では亜硝酸性窒素は蓄積せず硝酸性
窒素が残留したのに対して、流動床（RUN-4、RUN-5）では亜硝酸性窒素が蓄積した。RUN-5
では PVA 担体の表面積を増大させるために 10mm 角から 4mm 角へと小さくしたが、得られた
結果は殆ど同じであった。総括電流効率は RUN-3 が約 0.9 であるのに対し RUN-4 と RUN-5 で
は 0.7～0.8 程度であった。電解電圧はすべての場合において約 2.7V で一定であり、RUN-2 と
同様にカルシウムイオンおよびマグネシウムイオンの無次元濃度は実験を通して 1.0 近辺であ
った。 
以上より、処理水質および総括電流効率の点から、2.0A 以上の高速処理を達成するためには
流動床より固定床のほうが適しており、10mm 角の PVA 担体でも十分な量の微生物を保持する
ことが可能であると考えられる。RUN-3 において槽内 pH6.4 でも約 0.9 の総括電流効率が得ら
れていることから、RUN-2 で見られた電流効率の低下は電流密度の上昇が原因であると考えら
れる。従って、高速処理（高電流密度）条件における電流効率の低下をできるだけ抑制するよ
うに、最適な操作 pH について今後さらに調べる必要がある。また、脱窒処理の早期スタート
アップを行う際には、酢酸ナトリウムによる馴養を行うことが望ましいと考えられる。 
固定床と流動床の電流効率に大きな差がないにもかかわらず、処理水質に明らかな違いが見
られた理由については、現時点で不明であり、今後、別途詳細な検討を要する課題であると考
える。 
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図2-11 RUN-3～RUN-5における脱窒実験結果 
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図2-12 RUN-3～RUN-5における総括電流効率と電解電圧 
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５．２．２ 窒素および水素の物質収支 
図2-3に示されるように、脱窒反応では亜硝酸性窒素以外の中間生成物質としては、常温で
気体である亜酸化窒素（N2O）の発生が懸念される。そこで、RUN-3～RUN-5 の実験では発生
ガスの組成分析を行い、亜酸化窒素の有無を確認すると共に窒素および水素の物質収支につい
て計算した。発生ガスの分析は窒素、水素、酸素、二酸化炭素および亜酸化窒素について行い、
その他のガスは生成していないと仮定した。収支計算では 2 段逐次反応と仮定した式(2-8)およ
び式(2-9)に基づき、流入窒素量、流出窒素量および流出水素量を式(2-16)～式(2-18)のように定
義した。流入および流出の溶存窒素ガス濃度は気相の窒素ガス組成と平衡状態にあると仮定し
た（日本化学会, 1984）。微生物による窒素の同化代謝量は、式(2-8)および式(2-9)を用いて脱窒
速度より求めた。また、理論水素量は式(2-2)および式(2-3)より、水素の微生物消費量は式(2-8)
～式(2-10)よりそれぞれ求めた。定常状態における平均発生ガス組成を表2-3に、収支の計算結
果を図2-13に示す。 
 
流入窒素量 = 流入硝酸性窒素量 + 流入溶存窒素ガス量              (2-16) 
 
流出窒素量 = 流出硝酸性窒素量 + 流出亜硝酸性窒素量 + 流出溶存窒素ガス量   
 + 発生窒素ガス量 + 同化代謝量                       (2-17) 
 
流出水素量 = 微生物消費量 + 流出溶存水素量 + 発生水素ガス量        (2-18) 
 
RUN-3～RUN-5 のすべての場合において発生ガス中の二酸化炭素は 2～3％と微量であり、酸
素と亜酸化窒素は定性検出限界（0.03％）以下であった。従って、ここでは亜酸化窒素は生成
していなかったと考えられるが、窒素負荷が 20mg-N/(l･h)程度と小さいいため、高速処理条件
下においてもその生成の有無についてはなお調べる必要がある。発生ガス組成は総括電流効率
を反映した結果となっており、固定床とした RUN-3 が最も多く水素を利用していることが分か
る。流動床では担体の流動化により水素が気相へと逃げ易いため電流効率が低下すると推測さ
れるが、発生ガス組成はこのことを裏付ける結果となっている。 
図2-13から明らかなように、窒素の物質収支は RUN-3～RUN-5 の全てにおいて流入量と流
出量は概ね一致し、水素についても RUN-5 において流出量が理論量より若干小さい値となった
ものの、RUN-3 と RUN-4 において両者は窒素同様良好に一致した。特に固定床とした RUN-3
の物質収支は他に比べ窒素、水素とも非常に良く一致した。 
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表2-3  RUN-3～RUN-5における平均発生ガス組成 
 RUN-3 RUN-4 RUN-5 
窒素        [%] 92 85 89 
水素        [%] 6 12 9 
酸素        [%] ＜0.03 ＜0.03 ＜0.03 
二酸化炭素    [%] 2 3 2 
亜酸化窒素    [%] ＜0.03 ＜0.03 ＜0.03 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
図2-13 RUN-3～RUN-5における窒素および水素の物質収支 
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RUN-5 における水素収支の違いは実験誤差とも考えられるが、図 2-12 および表 2-3 に示さ
れるように、RUN-5 の総括電流効率は RUN-4 より小さく推移しているのに対して発生ガス中
の平均水素濃度は少なくなるという矛盾した結果になっている。流出水素量が理論水素量より
小さい場合には、脱窒反応と溶存酸素の消費以外にも微生物による水素消費が起こっているこ
とが考えられ、式(2-19)に示されるような硫酸還元菌による硫酸イオンの還元反応が可能性とし
て考えられる（柳田, 1980）。 
 
4H2 + SO42－ → S2－ + 4H2O                         (2-19) 
 
そこで、脱窒反応以外に硫酸還元による水素消費が起こっているか否かを確認するために、
RUN-3～RUN-5 の硫酸イオンの物質収支を、pH 調整の硫酸注入を考慮して同様に調べた。硫
酸イオン収支の計算結果を図2-14に示す。窒素や水素に比べてデータのばらつきが大きいもの
の、硫酸イオンの物質収支は、RUN-3～RUN-5 のそれぞれについて概ね一致しており、また大
きな違いは見られなかった。従って、RUN-3～RUN-5 の全てにおいて、硫酸還元による水素消
費は起こっていなかった、または無視しうる程度であったと考えられる。従って、RUN-5 にお
ける水素収支違いの原因については現時点では不明であり、今後、別途詳細な検討を要する課
題であると考えられる。 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
図 2-14 RUN-3～RUN-5における硫酸イオン物質収支 
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第６節 結言 
 
 SPE 膜電極の脱窒処理への適用可能性、高速化因子および高速処理に適した生物反応槽形式
を明らかにするために、SPE 膜電極脱窒装置を用いて畜産排水処理水および合成地下水の脱窒
処理実験を行った。実験結果から以下のような知見および課題が得られた。 
 
（1） PVA 担体を固定床に用いた実験では、電流密度 10A/dm2（2.0A）の条件で、槽内 pH を
6.4 近辺に調節することにより、総括電流効率約 0.7、脱窒速度約 54mg-N/(l･h)が達成さ
れ、SPE 膜電極を用いた脱窒処理が可能であることが分かった。この時の処理速度は、
既往の研究結果（中空糸膜利用法）の約 1.7 倍であった。また、酢酸ナトリウムによる
馴養が早期スタートアップに有効であり、中性域での pH 調整が重要な高速化因子であ
ることが分かった。 
 
（2） SPE 膜電極は被処理水の塩濃度に関係なく安定して水の電解を行うことが可能であり、
電流密度 2～10A/dm2（0.4～2.0A）で、電解電圧は 2.3～3.5V と低電圧であった。陰極
に近接している接触基材や給電体には電解によりカルシウムやマグネシウム由来の無
機塩スケールが付着するが、pH 調整による予防または洗浄が可能であり、SPE 膜電極
は脱窒処理において優れた水素供給能力を発揮することが示された。 
 
（3） PVA 担体、窒素負荷約 20mg-N/(l･h)、槽内 pH6.4 の条件で、流動床は担体のサイズに関
係なく亜硝酸性窒素が同程度に蓄積したのに対し、固定床は蓄積しなかった。総括電流
効率は流動床が 0.7～0.8 であったのに対し固定床では 0.9 が達成され、高速化には PVA
担体を用いた固定床の生物反応槽が適していることが示された。他方で高速化に伴い電
流効率が低下するという課題も示された。 
 
（4） 窒素負荷約 20mg-N/(l･h)、槽内 pH6.4 の条件で、発生ガスの組成は、窒素が 85～92％、
水素が 6～12％、二酸化炭素が 2～3％であり、亜酸化窒素の発生は 0.03％以下と殆ど無
視できる程度であった。窒素および水素の物質収支は全ての反応槽形式で良好に一致し、
硫酸還元による水素消費の可能性についても無視できることが分かった。 
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第３章  SPE 膜電極を用いた水素溶解 
 
第１節 緒言 
 
 水素は、人体に対して無害であり、自然環境に対してクリーンな物質である。このような性
質から、近年、水素は、燃料電池等の次世代型エネルギー源のひとつとして注目されてきてい
る（Moore et al., 2006; Dutton and Page, 2007; Lovrien, 2007; Roberts and Robinson, 2007; Saravanan et 
al., 2008）。また、第２章で述べたように、水素は微生物代謝の電子供与体（Knowles, 1982）で
もあるから、微生物を用いた自然環境修復技術（Fang et al., 2002; Haugen et al., 2002; 土居およ
び榊原, 2004）や水処理技術（Kurt et al., 1987; Till et al., 1998; Gross and Treutler, 1986; Dries et al., 
1988; Selenka and Dressler, 1990; Smith et al., 1994）にも利用することができる。しかし、前述し
たように、水素は水への溶解度が小さく爆発性ガスでもあるため、その効率的な利用のために
は、安全性も含めその高速溶解方法の確立が求められる。 
第２章で示されたように、SPE 膜電極脱窒法では既往研究結果（Ergas and Reuss, 2001）より
高い処理速度が得られたことから、SPE 膜電極を用いた水電解は、水素を高速で溶解させるこ
とが可能であると考えられる。しかし、脱窒処理では通常、様々な被処理水の窒素負荷に応じ
て、必要量の水素を高速で溶解させることが求められるため、さらに、異なる操作（通電）条
件と溶解速度の関係を把握することが、電解水素を利用する上で重要になると考えられる。ま
た、溶存酸素は脱窒反応の阻害物質であり（Knowles, 1982）、溶存水素は脱窒速度に影響する
制限基質である（Betlach and Tiedje, 1981; Kurt et al., 1987; Thomsen et al., 1994; Wang et al., 1995; 
Vasiliadou et al., 2006）ことから、電気分解時の溶存酸素濃度および溶存水素濃度の挙動を把握
することは、高速脱窒処理を行う上で重要である。 
これらの課題を検討するためには、SPE 膜電極を用いた水電解における水素の生成量および
溶解量を定量的に説明可能な数理モデルが必要になる。しかし、現時点では、SPE 膜電極を用
いた水電解に関する既往の研究報告は、水素ガス生成（Ogumi et al., 1984; Ogumi et al., 1985; Sakai 
et al., 1990; Miyake et al., 1998）や電解電圧（Millet et al., 1993; Sawada et al., 2008）に関するもの
が多く、水素溶解に関する既往の研究（Tanaka et al., 2003）においても、定性的な考察に止まり、
溶存水素濃度を定量的に予測できるような数理モデルの構築までには至っていない。また、そ
の他にはSPE膜電極を用いた水素溶解の数理モデルに関する研究は見受けられないようである。 
 従って、ここでは、異なる通電条件で SPE 膜電極を用いた水の電気分解実験を行い、溶存酸
素濃度および溶存水素濃度について測定すると共に、SPE 膜電極による電解水素の生成溶解モ
デルを構築した。電解水素の生成溶解モデルは、陰極表面における物質移動を液境膜理論、水
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素生成および酸素消費を限界電流理論に基づいて構築され、異なる通電条件における実験結果
との比較からその妥当性を検証した。また、実験から得られた水素の溶解速度を既往の研究結
果（Kurt et al., 1987; Fang et al.. 2002; Nobata et al., 2005）と比較し、SPE 膜電極の高速溶解能力に
ついて検討した。 
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第２節 電解水素の生成溶解モデル 
 
２．１ 基礎式 
 SPE 膜電極を用いた水の電気分解は、主に水素ガスの生成を目的として利用される（Ogumi et 
al., 1984; Ogumi et al., 1985; Sakai et al., 1990; Miyake et al., 1998）ことが通常であり、溶存水素の
利用を目的とした適用例は極めて少ない。Tanaka et al.（2003）は、水道水のアルカリイオン整
水器を想定した流通管型（循環無し）の電解装置を用いた実験を行い、水素の溶解過程につい
て、水素気泡の挙動を考慮した物質移動式による定性的な考察を行っているが、実装置に適用
可能な数理モデルの構築までには至っていない。本研究では、第２章のように完全混合型の反
応槽を用いており、水素を利用する脱窒処理の既往研究においても完全混合槽を用いて実験お
よび解析を行っている場合が多い（Kurt et al., 1987）。そこで、本研究では連続完全混合型の水
電解装置を想定した電解水素の生成溶解モデルを構築した。 
装置内の溶存水素および溶存酸素の物質収支式は、完全混合型の電解装置では時間のみに対
する常微分方程式となり、それぞれ式(3-1)および式(3-2)により表される。SPE 膜電極を用いた
水電解では、陰極表面を所定の流速で通水することで、水素を液中に溶解させる方法が通常で
ある（Tanaka et al., 2003）から、水素の溶解過程は、発生水素気泡からの溶解の他に、液境膜理
論に基づき、陰極表面と液本体の濃度差による直接溶解を考慮した。式(3-1)右辺第 1 項は溶存
水素の流出速度、第 2 項は水素気泡からの溶解速度、第 3 項は陰極からの直接溶解速度をそれ
ぞれ表している。また、溶存酸素については、流入量と流出量の他に、発生水素気泡によるス
トリッピング効果および式(2-2)による陰極表面での還元消費を考慮した。式(3-2)右辺第 1 項は
溶存酸素の流入および流出速度、第 2 項はストリッピング効果による溶存酸素減少速度、第 3
項は陰極による溶存酸素消費速度をそれぞれ表している。 
 
 
(3-1) 
 
 
(3-2) 
 
 
 ここで、CH2は流出水（液本体）の溶存水素濃度、θは液本体の滞留時間、KLa は総括水素移
動容量係数、CH2,Sは飽和溶存水素濃度、RH2,Dは陰極表面からの直接水素溶解速度、V は液本体
-
D O2
D H2
K L aC O2
dC O2
dt
 =
 (C O2,IN - C O2)
θ -
 R O2,E
V
dC H2
dt
 = -
 C H2
θ + K L a (C H2,S - C H2) +
 R H2,D
V
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容積、CO2 は流出水（液本体）の溶存酸素濃度、CO2,IN は流入溶存酸素濃度、DO2 は水中の酸素
分子拡散係数、DH2は水中の水素分子拡散係数、RO2,Eは陰極による酸素分子消費速度である。 
なお、水素気泡のストリッピングによる溶存酸素減少速度は、総括水素移動容量係数 KLa お
よび酸素分子拡散係数 DO2の水素分子拡散係数 DH2に対する比を液本体の溶存酸素濃度 CO2に
乗ずることにより表している。また、水の電気分解が回分操作で行われる場合には、液本体中
の溶存水素濃度および溶存酸素濃度の時間変化量は、式(3-1)および式(3-2)の右辺第 1 項をそれ
ぞれ無視することによって表される。 
 
２．２ 反応速度式 
 水の電気分解時の陰極表面と液本体間における物質移動は、液境膜理論に基づき、陰極表面
の液境膜内において拡散律速にあると仮定する。また、式(2-2)および式(2-3)で表される水素の
生成と溶存酸素の消費については、限界電流理論に基づき、陰極表面の溶存酸素濃度がゼロに 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
図3-1 液境膜理論に基づく溶存水素と溶存酸素の濃度変化の概念図 
 
C
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なる電流値（限界電流値）以上の電流値で水素生成が開始すると仮定する（Sakakibara et al., 1997; 
Nobata et al., 2005）。このような状態の溶存水素および溶存酸素の濃度変化の概念図を図3-1に
示す。図中 δは液境膜厚さを表す。液本体中の溶存酸素は、厚さ δの液境膜中における陰極表
面の溶存酸素濃度と液本体中の溶存酸素濃度との差によって生じる濃度勾配により、陰極表面
へと拡散移動し還元消費される。陰極表面の溶存酸素濃度がゼロになり、陰極で生成開始した
水素は、陰極表面の溶存水素濃度と液本体中の溶存水素濃度との差による濃度勾配によって液
本体へと拡散し直接溶解する。水素ガス気泡の発生は、陰極表面の溶存水素濃度が飽和濃度（C 
H2,S）に達した時点で開始すると考えられる（Nobata et al., 2005）。 
陰極による酸素分子消費速度RO2,Eは、液本体より拡散移動してくる酸素移動速度に等しいと
して式(3-3)で表す。 
 
 
(3-3) 
 
 
 ここで、A は SPE 膜電極の陰極面積、CO2,Eは陰極表面の溶存酸素濃度である。式(2-2)および
式(3-3)から、通電時における陰極表面の溶存酸素濃度 CO2,Eは式(3-4)で表される。 
 
 
(3-4) 
 
 
ここで、MO2は酸素分子量（=32g-O2/mol）、I は電流値、F はファラデー定数（=96485C/mol）
である。CO2,Eがゼロになり、水素生成が開始する時の電流値を限界電流値 IO2とすると、IO2は
式(3-4)より式(3-5)で表される。 
 
 
(3-5) 
 
 
酸素と同様に、液境膜中を通って拡散移動する水素の直接溶解速度RH2,Dは式(3-6)で表され、
式(2-3)および式(3-6)より、通電時における陰極表面の溶存水素濃度は式(3-7)で表される。陰極
A (C O2 - C O2,E)
R O2,E = D O2 δ
4D O2FA
C O2,E = C O2 -
δM O2I
4 D O2FAC O2
I O2 = δM O2
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表面の溶存水素濃度が飽和に達すると水素気泡が発生するから、この時の電流値を限界電流値
IH2とすると、IH2は式(3-7)より式(3-8)で表される。また、水素ガスの発生速度は式(3-8)より、気
体の状態方程式を用いて式(3-9)で表される。 
 
 
(3-6) 
 
 
(3-7) 
 
 
(3-8) 
 
 
(3-9) 
 
 
ここで、CH2,Eは陰極表面の溶存水素濃度、MH2は水素分子量（=2g-H2/mol）、RH2,Gは水素ガス
発生速度、Rは気体定数、Tは槽内温度（摂氏）、Pは気相圧力（大気圧）である。 
 以上より、水素の生成は限界電流値 IO2以上で起こり、水素の溶解速度は式(3-6)の直接溶解速
度と式(3-9)の水素ガスからの溶解速度の和となる。 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
A (C H2,E - C H2)
R H2,D = D H2 δ
2D H2FA
C H2,E = C H2 +
δM H2(I  - I O2)
(C H2,S - C H2) + I O2
 2D H2FA
I H2 = δM H2
2FP
R H2,G =
R (T+273.15)(I  - I H2)
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第３節  水の電気分解実験 
 
３．１ 実験装置および実験方法 
３．１．１ 実験装置 
 SPE 膜電極を用いた水の電気分解実験に用いた電解装置は、第２章で行った脱窒実験に用い
た図2-3に示される装置と基本的に同じものとし、生物反応槽の代わりに微生物担体等何も投
入されていない混合槽を設置した。配管の接続方法は混合槽中で上昇流となるように簡略化さ
れ、ガスホルダーを陽極水槽にも付設し酸素生成量を測定可能とした。装置全体の液本体容積
V は、20l とした。 
 
３．１．２ 実験方法 
 電解実験は、水温16～23℃の水道水を用いて、異なる通電条件下で回分および連続操作によ
り行った。陽極水には脱窒実験同様、紫外線殺菌処理したイオン交換水を用いた。実験中は定
期的に溶存水素濃度、溶存酸素濃度、pH、槽内水温、陽極槽の酸素生成量、および混合槽の水
素生成量を測定した。pHは携帯用デジタルpH/ORPメーター（セントラル科学㈱、UC-23）、溶
存酸素は携帯用デジタルDO/O2/TEMP.メーター（セントラル科学㈱、UC-12）および溶存水素
は溶存水素計（エイブル㈱、DM-10B2）によりそれぞれ測定した。実験中、pHおよび水温の調
整は行わなかった。実験の操作条件を表3-1に示す。実験では、まず液境膜理論に基づく溶存水
素と溶存酸素の挙動を検証するために、0.02Aの低電流で回分実験を行った後、第２章で行った
脱窒実験に基づき、0.5～2.0Aの通電条件で回分実験を3通り、連続実験を滞留時間0.5h、1.0hに
対して3通りの計10通り行った。また、水素の生成溶解モデル、式(3-1)および式(3-2)を用いて
Runge-Kutta法による数値計算を行い、計算結果と実験結果の比較を行った。数値計算の初期条 
 
表3-1 水電解実験の操作条件 
操作因子 回分実験 連続実験 単位 
電流値 0.02 0.5 1.0 2.0 0.5 1.0 2.0 A 
陰極電流密度 0.1 2.5 5.0 10.0 2.5 5.0 10.0 A/dm2 
容積電流密度 1 25 50 100 25 50 100 A/m3 
滞留時間 - 0.5, 1.0 h 
循環流量 1.5 m3/h 
陰極通水速度 2.0 m/s 
槽内水温 16～23 ℃ 
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件は実験初期の測定値を用いた。溶存物質の濃度変化は液本体の容積によっても影響されるた
め、本研究ではその指標として、液本体容積当りの電流値を容積電流密度として用いた。 
 
３．２ 実験結果および考察 
３．２．１ モデルに用いたパラメータの算出 
 水素の生成溶解モデルの各パラメータ、総括水素移動容量係数 KLa、液境膜厚さ δ、水素分子
拡散係数 DH2、酸素分子拡散係数 DO2および飽和水素濃度 CH2,Sについては、それぞれ次のよう
に決定した。 
 酸素の総括移動容量係数 KLa は、一般的に容積当たりの送気量に比例する一次式として表さ
れる（土木学会, 2004）。そこで、本研究における総括水素移動容量係数 KLa は、式(3-10)のよう
に容積基準水素ガス発生速度 RH2,G/V に比例すると仮定し、比例定数 βを実験的に算出した。 
 
 
(3-10) 
 
 
式(3-10)の比例定数 βは、溶存酸素をゼロとした状態で回分水電解実験を行い、水素ガス発生
量と溶存水素濃度の時間変化より求めた。図3-2に容積基準水素ガス発生速度 RH2,G/V と総括水
素移動容量係数KLaの関係を示す。図から分かるように、RH2,G/VとKLaは線形関係にあり、β=42.7 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
図3-2 容積基準水素ガス発生速度と総括水素移動容量係数の関係 
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が得られた。 
液境膜厚さ δは、平板間の乱流域における物質移動の推算する式(3-11)（Treybal, 1968）を用
いて算出し、δ=1.2×10-5m が得られた。 
 
 
(3-11) 
 
 
ここで、dは電解槽陰極室断面の相当直径（=8.89×10-3m）、uは陰極表面流速（=1.73×105m/d）、
νは水の粘性係数である。式(3-11)から分かるように、厳密には目的とする物質（分子拡散係数）
が異なる場合には、その境膜厚みδはそれぞれ異なる。しかし、図3-1で説明したように陰極表
面の溶存酸素濃度がゼロになるまで水素が生成されないこと、また、水素分子拡散係数DH2を用
いて計算した液境膜厚さδは1.4×10-5mとほぼ同じであったことから、δ=1.2×10-5mとした。 
その他、モデル中の温度に依存するパラメータ、水素分子拡散係数 DH2[m2/d]、酸素分子拡散
係数 DO2[m2/d]および飽和水素濃度 CH2,S[mg-H2/l]については、文献資料（化学工学協会, 1988; 日
本化学会, 1984）を参考に求めた式(3-12)～式(3-14)により、それぞれその値を推算した。 
 
(3-12) 
 
(3-13) 
 
(3-14) 
 
 水素の生成溶解モデルによる数値計算に用いた各パラメータの値をまとめて表3-2に示す。 
 
表3-2 水電解実験の数値計算に用いた各パラメータ値 
記号 値 単位 参考文献 
β 42.7 - 本研究 
δ 1.2×10-5 m Treybal, 1968 
DH2 2.7～3.3×10-4 m2/d 化学工学便覧, 1988 
DO2 1.6～1.9×10-4 m2/d 化学工学便覧, 1988 
CH2,S 1.57～1.67 mg-H2/l 化学便覧, 1984 
= 0.036
u d
 νδ D O2
 ν4/5 1/3d
 D H2 = 3.062exp{0.027(T -20)}×10-4
 C H2,S = -0.014T+1.896
 D O2 = 1.728exp{0.025(T -20)}×10-4
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３．２．２ 回分実験結果 
図3-3に電流値 0.02A の時の回分実験結果を水素生成溶解モデルによる計算値と共に示す。
図中丸印および三角印が実験値、実線が計算値である。モデルによる計算は流入流出項を無視
した式(3-1)および式(3-2)を用いた。0.02A の実験では、開始直後より溶存酸素濃度が減少し、
実験中水素ガスの発生は観察されず、開始 17 時間後から溶存水素濃度が上昇し始めた。また、
実験値と計算値は良好に一致しており、これらの結果から、水素生成溶解モデルにおける直接
水素溶解速度 RH2,Dおよび酸素分子消費速度 RO2,Eの妥当性が示されたと考える。 
 図3-4に電流値 0.5～2.0A の時の回分実験結果を同様に示す。0.5～2.0A の実験では、開始直
後より溶存酸素濃度の減少と共に溶存水素濃度が上昇し、水素ガスの発生が観察された。溶存
水素濃度の計算値は実験値より大きくなる傾向にあるが、全体的に両者はほぼ一致した。溶存
酸素濃度の計算値は全ての通電条件において実験値と良好に一致した。 
以上より、回分操作での容積電流密度 1～100 A/m3（0.02～2.0A）の条件下において、本研究
の水素生成溶解モデルの妥当性が示されたと考えられる。なお、溶存水素濃度の計算値が実験
値より大きくなる傾向にあるのは、モデル中では考慮していない（混合槽内における）液表面
からその上部の気相中への水素散逸現象が影響していることによると思われる。すなわち、0.5A
では液中の水素ガス気泡量が少なく、気泡からの溶解速度（式(3-1)の右辺第 2 項）が小さいた 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
図3-3 溶存水素と溶存酸素の経時変化（回分操作、0.02A） 
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図3-4 溶存水素と溶存酸素の経時変化（回分操作、0.5～2.0A） 
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図3-5 水素ガス発生量（回分操作、0.5～2.0A） 
 
 
め、この散逸速度が無視できず計算値が実験値より大きくなったと考えられる。一方、1.0A 以
上では散逸速度は水素溶解速度（電流値）の上昇により無視しうる程度にまで相対的に低下し、
その結果、実測値と計算値がより良く一致したと考えられる。 
 図3-5に電流値 0.5～2.0A の時の水素ガス発生量の実験値を計算値と共に示す。図中丸印、
四角印および三角印が実験値、実線が計算値である。水素ガス発生量の計算値は式(3-9)により
求めた。水素ガス発生量の計算値は実験値より小さくなる傾向にあり、このことからも、前述
の水素散逸現象が生じていることが伺えるが、その誤差は 20％以下であり、全体的に両者はは
ぼ一致したと考えられる。酸素ガス発生量の計算値は、電流値 I を用いて式(2-1)および気体の
状態方程式から同様に求められ、実験値と 6％以下の誤差で良好に一致した。 
 また、実験中電解電圧は 2～3V であり、pH は殆ど変化しなかった。無機塩スケールは Ti-Pt
接触基材に極微量付着していたが、陰極そのものへの付着は目視では殆ど観察されなかった。 
 
３．２．３ 連続実験結果 
 図3-4と同様に，図3-6および図3-7に連続実験結果を示す。図中点線は、式(3-1) および式
(3-2)から解析的に求めた漸近値である。溶存酸素濃度の減少および溶存水素濃度の上昇は、滞
留時間 θが長くなる程、また電流値が大きくなる程顕著になり、滞留時間が 0.5h では実験開始
80 分程度で、1.0h では実験開始 110 分程度でほぼ定常状態となった。流入する溶存酸素は電解 
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図3-6 溶存水素と溶存酸素の経時変化（連続操作、θ=0.5hour、0.5～2.0A） 
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図3-7 溶存水素と溶存酸素の経時変化（連続操作、θ=1.0hour、0.5～2.0A） 
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反応のみで連続かつ安定して除去されており、溶存酸素濃度の計算値は全ての電解条件におい
て実験値と良好に一致した。溶存水素濃度は、回分実験と同様に計算値が非定常域において実
験値より大きくなる傾向にあるが、滞留時間 1.0h、電流値 0.5A の条件以外では、定常状態の実
験値は計算値の80～96％であり、両者は概ね良好に一致したと考えられる。なお、滞留時間0.5h、
電流値 0.5A の条件下における溶存水素濃度の計算値は実験値と良好に一致しているが、これは
散逸速度を無視しえる程度に流出速度（式(3-1)の右辺第 1 項）が大きくなったためであると考
えられる。以上より、連続操作でも電流値 0.02～2.0A、容積電流密度 1～100 A/m3の通電条件
下において、本研究の水素生成溶解モデルの妥当性が示されたと考えられる。モデルの精度を
さらに向上させるためには、水素の散逸現象による影響についても考慮する必要があると思わ
れる。 
 水素ガス発生量、酸素ガス発生量、電解電圧、pH および陰極へのスケール付着状況について
は回分操作と同様の結果であった。 
 本研究で得られた水素溶解速度は、電流値 2.0A、容積電流密度 100A/m3 で最大であり、
1880mg-H2/(l･d)が得られた。表 3-3 に本研究の水素溶解速度と既往研究結果との比較を示す。
ここでの水素溶解速度は、電解槽（水素溶解槽）の性能を比較するために SPE 電解槽の容積基
準の速度とした。本研究の水素溶解速度は、水電解によらない場合（Kurt et al., 1987; Fang et al.. 
2002）の 15～940 倍、また、水電解法における溶解速度（Nobata et al., 2005）の約 2 倍の大きさ
であり、SPE 膜電極を用いた水電解は、既往の水素溶解技術に対して優れた高速水素溶解法で
あることが示された。 
 また、総括水素移動容量係数 KLa が容積基準水素ガス発生速度 RH2,G/V に比例するとした電解
水素の生成溶解モデルが、高い通電条件（1.0～2.0A）で実験結果に良好に一致する傾向にあっ
たことを考慮すると、電流値 2.0A 以上の通電条件で、より高速な水素溶解も可能であると考え
られる。 
 
表3-3 水素溶解速度の既往研究結果との比較 
溶解速度 
mg-H2/(l・d) 
溶解方法 参考文献 
125 直接吹き込み法 Kurt et al., 1987 
2 中空糸膜接触法 Fang et al., 2002 
814 多重活性炭電極水電解法 Nobata et al., 2005 
1880 SPE 膜電極水電解法 本研究 
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第４節 結言 
 
 異なる通電条件で SPE 膜電極を用いた水の電気分解を行うと共に、液境膜理論および限界電
流理論に基づく電解水素の生成溶解モデルを構築した。モデルによる計算結果と実験結果の比
較からモデルの妥当性について検証を行い、実験から得られた水素の溶解速度を既往の研究結
果と比較した。これらの結果から、以下のような知見および課題が得られた。 
 
（1） 液境膜理論および限界電流理論に基づいた電解水素の生成溶解モデルにより、電流値
0.02～2.0A、容積電流密度 1～100A/m3 の通電条件下における溶存酸素濃度、溶存水素
濃度、酸素ガス発生量および水素ガス発生量を良好に再現可能であった。しかし、様々
な電解条件に対するモデルの精度をさらに向上させるためには、水素の気相部への散逸
減少についても考慮する必要があると考えられる。 
 
（2） SPE 膜電極を用いた電解槽の水素溶解速度は、電流値 2.0A、容積電流密度 100A/m3で
最大であり、水電解によらない既往研究結果の 15～940 倍、また、水電解法を用いた既
往研究結果の約 2 倍となる 1880mg-H2/(l･d)が達成され、SPE 膜電極の高速水素溶解能
力が確認された。 
 
（3） 電流値 0.02～2.0A、容積電流密度 1～100A/m3の通電条件における電解水素の生成溶解
モデルと実験結果の比較から、電流値 2.0A 以上の通電条件における高速水素溶解の可
能性が示唆された。 
 
（4） 陰極電流密度 0.1～10A/dm2の通電条件下において、電解電圧は 2～3V と低く一定であ
り、陰極水の pH 変化および陰極へのスケール付着は殆ど観察されなかった。 
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第４章  SPE 膜電極を用いた高速脱窒処理 
 
第１節 緒言 
 
 環境水の窒素汚染対策は自然環境保全および水資源確保の観点から、現在その実効性が求め
られる緊急な課題である。第１章で述べたように、水素を利用する脱窒法は、窒素汚染を本質
的に解決する有効な手段の一つであり、特に、SPE 膜電極を用いた SPE 膜電極脱窒法は、既往
の電解水素を利用する脱窒法（Sakakibara et al., 1997）が抱える問題に加え、直接吹き込み法（Kurt 
et al., 1987; Selenka and Dresser, 1990）や中空糸膜による接触溶解法（Ergas and Reuss, 2001; Fang et 
al., 2002）等の既往技術の維持管理や安全面での問題を解決することができる。 
第２章で示されたように、SPE 膜電極脱窒法は、操作 pH を速度影響因子とし、安定的に電
解水素を溶解供給して、中間窒素酸化物を蓄積することなく、既往研究結果（Ergas and Reuss, 
200）より高い処理速度で脱窒処理が可能であった。この時の電流値は窒素負荷に対する理論当
量値の 2.0A であり、電流効率は 0.7 と比較的高かったことを考慮すると、さらに高い通電条件
で高速処理を行う可能性があると考えられる。第３章で行った、通電条件 0.02～2.0A における
水電解実験とモデルによる検討からも、同様に電流値 2.0A 以上の通電条件で高速処理が可能で
あることが示唆された。従って、SPE 膜電極脱窒法の処理性能を明らかにするためには、さら
に、操作 pH による影響を詳細に検討すると共に、電流値 2.0A 以上の通電条件での脱窒処理を
行う必要があると考えられる。 
一方で、SPE 膜電極脱窒法が、既往技術に対して優位性を有しているか否かについて実質的
な検討を行うためには、効率や処理速度に加えて、SPE 膜電極脱窒装置の最適な設計操作諸元
を求め、処理コストの比較検討を行う必要がある。SPE 膜電極は、その性能として適用可能な
電極電流密度が 100 A/dm2以上（電気化学協会, 1985）であることが分かっているが、生物処理
を組み合わせた SPE 膜電極脱窒法の最適な設計操作諸元については現時点では不明である。ま
た、排水等の生物処理法では、通常、その設計操作諸元は経験的なデータに基づいて決定され
ていることが殆どであると思われる。従って、SPE 膜電極脱窒法の既往技術に対する優位性を
検討するためには、異なる処理条件に対する処理性能を予測可能な数理モデル（脱窒処理モデ
ル）を構築することが必要となる。このためには、SPE 膜電極による水素溶解速度と水素利用
脱窒速度の二つの速度モデルを組み合わせる必要があり、現時点では、このような数理モデル
に関する研究は見受けられないようである。 
従って、ここでは、操作 pH および電流値の異なる操作条件下で、合成地下水の連続処理実
験を行い、処理水質、処理速度、電流効率、ガス発生量、微生物濃度等を詳細に測定して、SPE
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膜電極脱窒法の処理安定性および処理能力について明らかにした。また、第３章の電解水素の
生成溶解モデルおよび新たに構築した生物反応槽の脱窒速度モデルより、脱窒処理モデルを構
築し、実験結果と比較してその妥当性を検証した。さらに、得られた処理速度を既往の研究結
果（Kurt et al., 1987; Dries et al., 1988; Gross et al., 1988; Ergas and Reuss, 2001）と比較することに
よって、SPE 膜電極脱窒法の高速処理性能について検討した。 
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第２節 脱窒処理モデル 
 
２．１ 基礎式 
脱窒処理モデルの構築では、厳密には、生物膜（Arvin and Kristensen, 1982; Sakakibara et al., 
1987; Qi and Morgenroth, 2005）や充填槽（Hidaka and Tsuno, 2004）等の影響について考慮する必
要があると考えられる。しかし、本研究で脱窒処理モデルを構築する目的は、あくまでもでき
るだけ簡便な形で、異なる操作条件下の SPE 膜電極脱窒法の処理性能を予測可能とし、既往技
術に対する優位性を検証することにある。そこで、ここでは、完全混合型の生物反応槽（Kurt et 
al., 1987）を仮定してモデルを構築した。 
完全混合型の連続反応槽における硝酸性窒素および亜硝酸性窒素の物質収支式は、それぞれ
式(4-1)および式(4-2)で表される。 
 
 
(4-1) 
 
 
(4-2) 
 
 
 ここで、V は液本体容積、C NO3は流出水（液本体）の硝酸性窒素濃度、Q は流入水量、C NO3,IN
は流入硝酸性窒素濃度、V R は反応槽容積、r NO3は硝酸性窒素脱窒速度、C NO2は流出水（液本
体）の亜硝酸性窒素濃度、r NO2は亜硝酸性窒素脱窒速度である。αは硝酸性窒素の同化代謝に
よる消費を考慮した係数（=0.962）である。脱窒速度は、単純化のために、分散培養系におけ
る水素利用脱窒モデル（Vasiliadou et al., 2006）を参考に定義したが、実際は生物膜反応槽であ
るため、液本体容積 V 中における反応槽容積 V Rを分けて考えた。 
 溶存水素および溶存酸素の物質収支式は、電解水素の生成溶解モデルの式(3-1)および式(3-2)
に微生物による利用を考慮して、式(4-3)および式(4-4)で与えられる。 
 
 
(4-3) 
 
 
dC NO3
dt
 = Q (C NO3,IN - C NO3) - V Rr NO3V
 = - QC NO2 - V R(r NO2 - αr NO3)dC NO2
dt
V
 = - QC H2 + VK L a (C H2,S - C H2) + R H2,D - V Rr H2
dC H2
dt
V
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(4-4) 
 
 
 ここで、CH2は流出水（液本体）の溶存水素濃度、KLa は総括水素移動容量係数、CH2,Sは飽和
溶存水素濃度、RH2,Dは陰極表面からの直接水素溶解速度、rH2は微生物の水素利用速度、CO2は
流出水（液本体）の溶存酸素濃度、CO2,INは流入溶存酸素濃度、DO2は水中の酸素分子拡散係数、
DH2は水中の水素分子拡散係数、RO2,Eは陰極による酸素分子消費速度、r O2は微生物の酸素利用
速度である。電解水素の生成溶解モデルと同様に、KLa は式(3-10)、CH2,Sは式(3-14)、RH2,Dは式
(3-6)、DO2は式(3-13)、DH2は式(3-12)および RO2,Eは式(3-3)でそれぞれ与えられる。 
 本モデルでは固定床型反応槽を分散培養系反応槽と同様に扱っているが、第２章の脱窒実験
では、槽内の微生物量が増大するにつれて、懸濁または剥離して流出する微生物量も増大した。
そこで、本モデルでは、反応槽からの微生物流出量が流量および微生物濃度に比例すると仮定
した。本モデルの微生物の物質収支式は式(4-5)で表される。 
 
 
(4-5) 
 
 
ここで、X は反応槽微生物濃度、k dは剥離係数、r Xは微生物増殖速度、b は自己分解係数で
ある。 
 
２．２ 反応速度式 
 有機物を電子供与体とする脱窒処理では、生物膜中に蓄積された有機物を利用することによ
っても脱窒反応が進行する内生脱窒反応が行われる（鈴木および藤井, 1992）。しかし、水素を
電子供与体とする場合には、水素の溶解度が小さく、残留性が殆ど問題にならないことを考慮
すると、水素が生物膜中に蓄積することは考えがたい。水素利用の脱窒反応に関する既往研究
（Kurt et al., 1987; Sakakibara et al., 1997; Prosnansky et al., 2002; Vasiliadou et al., 2006）においても、
脱窒速度において内生脱窒を無視できるとしている。そこで、本モデルの硝酸性窒素および亜
硝酸性窒素の脱窒速度式についても内生脱窒が無視できるものと仮定した。各脱窒速度式を式
(4-6)および式(4-7)に示す。各脱窒速度式は、本モデルを電流値（水素発生量）による処理性能
を予測可能なものとするために、既往文献（Kurt et al., 1987; Vasiliadou et al., 2006）を参照して
dX
dt
 = - Q k dX  + V Rr X - V RbXV R
 = Q (C O2,IN - C O2) - V K L aC O2
dC O2
dt
V
D O2
D H2
- R O2,E - V Rr O2
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各窒素成分と溶存水素を増殖制限基質とした Monod 型の速度式としてそれぞれ与えられるも
のとした。脱窒反応は、酸素が存在しない場合に硝酸性窒素および亜硝酸性窒素を最終電子受
容体として反応が進行するため、溶存酸素は反応の阻害要因となる（Knowles, 1982）。そこで、
各脱窒速度式は溶存酸素による競合阻害（土木学会, 2004）を受けるものとした。また、pH は
脱窒速度の影響因子であることから、各脱窒速度の pH 依存性が、式(4-8)および式(4-9)で表さ
れる Timmermans and Van Haute（1983）の関係式により成立すると仮定した。なお、反応槽微
生物濃度 X は、既往文献（Kurt et al., 1987）に従い強熱減量（Volatile Solids、以下、VS）とし
て求めた。厳密には、体外ポリマーや死滅細胞等のため、VS 量の全てが脱窒反応に寄与する
わけではないが、その比率については今後検討を要する課題であると考える。 
 
 
(4-6) 
 
 
(4-7) 
 
 
(4-8) 
 
 
(4-9) 
 
 
 ここで、rm,NO3 および rm,NO2は硝酸性窒素および亜硝酸性窒素の最大比脱窒速度、K NO3、K NO2、
K H2および K O2は硝酸性窒素、亜硝酸性窒素、溶存水素および溶存酸素の飽和定数、kH,NO3およ
びkH,NO2は硝酸性窒素および亜硝酸性窒素の脱窒速度のpH依存定数、pH opt,NO3およびpH opt,NO2 は
硝酸性窒素および亜硝酸性窒素の脱窒速度が最大となる pH 値、pH は反応槽内の pH である。 
 溶存酸素は式(2-10)で示した通り、微生物によって水素酸化反応に利用されるため（土居およ
び榊原, 2004）、微生物の酸素利用速度式は同様に最大比酸素利用速度 rm,O2を用いた Monod 型
速度式として式(4-10)で与えられるものとした。 
 
 
 f (pH )NO3 =
1+k H,NO3(10|
pH opt,NO3-pH |- 1)
 1
 f (pH )NO2 =
1+k H,NO2(10|
pH opt,NO2-pH |- 1)
 1
r NO3 = r m,NO3  f (pH )NO3 X
C NO3
K NO3(1+C O2/K O2)+C NO3 K H2+C H2
C H2
r NO2 = r m,NO2  f (pH )NO2 X
C NO2
K NO2(1+C O2/K O2)+C NO2 K H2+C H2
C H2
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(4-10) 
 
 
 以上より、微生物の水素利用速度式は式(4-6)、式(4-7)および式(4-10)を用いて式(4-11)のよう
に表す。 
 
(4-11) 
 
 ここで、YH2,NO3、YH2,NO2および YH2,O2は硝酸性窒素、亜硝酸性窒素および溶存酸素の各利用量
に対する水素利用量の化学量論比であり、式(2-8)～式(2-10)からそれぞれ求められる。 
 微生物の増殖速度は主として硝酸性窒素および亜硝酸性窒素の還元により生ずると仮定し、
式(4-6)および式(4-7)を用いて式(4-12)のように表す。 
 
(4-12) 
 
 ここで、YX,NO3 および YX,NO2 は硝酸性窒素および亜硝酸性窒素の収率であり、同様に式(2-8)
および式(2-9)から求められる。また、本研究の条件下では、生物利用による酸素のモル消費量
は、硝酸性窒素および亜硝酸性窒素のモル消費量に比べて 1～15％程度であったことから、式
(4-12)における酸素呼吸による微生物増殖項は簡略化のため無視できるものとした。 
 本モデル中の各最大比反応速度 rmは、槽内温度 T に応じて Henze et al.（2000）が報告する独
立栄養微生物の温度補正係数（=0.1）を用いた式(4-13)で表す。 
 
(4-13) 
 
 
 
 
 
 
 
 
r O2 =  r m,O2 f (pH )O2 X
K H2+C H2
C H2
K O2+C O2
C O2
r H2 = Y H2,NO3 r NO3 + Y H2,NO2 r NO2 + Y H2,O2 r O2
r X = Y X,NO3 r NO3 + Y X,NO2 r NO2
r m,T   =  r mexp0.1(T -30)
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第３節 高速処理実験 
 
３．１ 実験装置および実験方法 
３．１．１ 実験装置 
高速処理条件下での脱窒実験では、第２章での脱窒実験に用いた図2-3に示される SPE 膜電
極脱窒装置と同じ構造の装置を用いた。SPE 膜電極脱窒装置は、直流電源、陽極水槽、SPE 電
解槽、循環ポンプ、生物反応槽、ガスホルダーおよび pH コントローラー等から構成されてい
る。SPE 電解槽についても、第２章での脱窒実験に用いた図2-5に示されるものと同じものを
使用した。生物反応槽は、気孔径 700μm、1 辺の長さが 10mm の立方体形状の PVA 担体（㈱ア
イオン、HD-10）を微生物担体として用いた固定床生物膜反応槽とした。槽内中に PVA 担体は
約 1000 個充填され、この時の反応槽容積 VRは 2.2l であった。陽極水には紫外線殺菌処理した
イオン交換水を用いた。配管の接続方法は、槽内水が循環ポンプによって SPE 電解槽内および
生物反応槽内で上昇流となるように簡略化された。装置全体の液本体容積Vは 13.4lであった。 
 
３．１．２ 実験方法 
 連続脱窒実験に先立ち、脱窒処理の早期スタートアップを図るため、第２章と同様の方法で
脱窒微生物の植種を行い、回分操作による馴用を行った。馴養操作は、硝酸性窒素濃度約
100mg-N/l の合成地下水に酢酸ナトリウムを C/N 比が約 4 となるよう溶解させたものを用い、
約 100g-N/(l･h)の脱窒速度が達成されるまで 10 回程度繰り返された。 
 実験に用いた合成地下水の平均水質を表4-1に示す。合成地下水は、硝酸ナトリウム、炭酸
水素ナトリウムおよびリン酸カリウムをそれぞれ所定濃度となるよう水道水に溶解させ作成し
た。連続脱窒実験の操作条件を表4-2に示す。連続脱窒実験では、電流値 2.0A の通電条件下で
1.8N 硫酸により槽内の pH を 6.0～8.0 の間で段階的に変化させた後、pH7.0 の条件下で電流値
を 4.0A まで段階的に上昇させ、それぞれの操作条件での処理能力について調べた。槽内温度 T
はヒーターにより約 30℃に保たれた。 
実験中は、定期的に流入水および流出水の水質分析を行い、ガスホルダーにより採集された
発生ガスの組成分析を行った。硝酸性窒素および亜硝酸性窒素は高速液体クロマトグラフィー
（㈱島津製作所、COD-6A、LC-9A、HIC-6A、C-R6A、Shim-pack IC-AI）、ガスの組成分析は
CD ガスクロマトグラフィ （ー㈱島津製作所、GC-8A、C-R6A、SHINCARBON ST 50/80mesh）、
pH は携帯用デジタル pH/ORP メーター（セントラル科学㈱、UC-23）、溶存酸素は携帯用デジ
タル DO/O2/TEMP.メーター（セントラル科学㈱、UC-12）および溶存水素はパネル型溶存水素
計（東亜ディーケーケー㈱、7750L、DHM-100）によりそれぞれ測定した。反応槽の微生物濃 
  74  
表4-1 合成地下水の平均水質 
 値 単位 
硝酸性窒素 104 mg-N/l 
亜硝酸性窒素 0.0 mg-N/l 
全リン 0.5 mg-P/l 
無機性炭素 28 mg-C/l 
pH 8.2 - 
溶存酸素 8.5 mg-O2/l 
総アルカリ度 111 mg-CaCO3/l 
水温 24 ℃ 
 
表 4-2 連続脱窒実験の操作条件 
操作因子 値 単位 
電流値 2.0, 3.0, 4.0 A 
反応槽滞留時間 1.0 h 
槽内 pH 6.0, 6.5, 7.0, 8.0 - 
流入水量 2.2 l/h 
反応槽通水速度 1.4 m/min 
陰極通水速度 2.0 m/s 
槽内水温 30 ℃ 
 
度 X は、槽内の PVA 担体サンプルに付着した微生物量から、VS 基準の濃度として算出した。
槽内が閉塞した場合は、X は洗浄時の排出汚泥量から同様に算出した。 
また、脱窒処理モデル、式(4-1)～式(4-5)を用いた数値計算は、初期条件として流出硝酸性窒
素濃度は流入濃度の平均値、亜硝酸性窒素濃度はゼロと仮定し、その他の変数（溶存水素濃度、
溶存酸素濃度、微生物濃度）は実験初期の測定値を用いて、Runge-Kutta 法により行った。モデ
ル中の最大比脱窒速度 rm,NO3、rm,NO2および剥離係数 k dは、pH を変化させた実験結果からカー
ブフィットにより求めた。 
 
３．２ 実験結果および考察 
３．２．１ pHが脱窒処理に与える影響 
槽内の pH を変化させる連続実験は、窒素負荷 100mg-N/(l･h)の理論等量値に相当する 2.0A の 
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図4-1 硝酸性窒素濃度と亜硝酸性窒素濃度の経時変化（I=2.0A, pH=6.0～8.0） 
 
 
電流値を SPE 電解槽に通電して 133 日間行った。流出水中の硝酸性窒素濃度と亜硝酸性窒素濃
度の実験値を計算値と共に図4-1に示す。図中丸印が実験値、実線が計算値である。また、図
中三角印は流入硝酸性窒素濃度であり、数値計算では、その値は平均値（=104mg-N/l）で一定
とした。同一の通電条件であるが、硝酸性窒素濃度および亜硝酸性窒素濃度は、槽内の pH に
大きく影響され変化し、低 pH 域では硝酸性窒素が、高 pH 域では亜硝酸性窒素が蓄積する傾向
にあった。また実験中、発生ガス中の亜酸化窒素 N2O の濃度は定性検出限界（0.03％）以下で 
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図4-2 溶存水素濃度と溶存酸素濃度の経時変化（I=2.0A, pH=6.0～8.0） 
 
 
あった。 
溶存水素濃度と溶存酸素濃度の実験値および計算値を同様に図4-2に示す。溶存水素濃度は、
測定機器の不調により、実験開始 13 日目より測定を開始した。実験中、溶存水素は 0.1mg-H2/l
以下の低濃度で維持されたが、pH6.0 の後の pH6.5 の条件下では、0.8mg-H2/l 程度まで一時的に
上昇した。このような現象が生じた要因については今後詳細な検討が必要であるが、低 pH 域
では水素の利用効率が減少する可能性があることが示されたと考えられる。溶存酸素濃度は実  
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図4-3 槽内微生物濃度と流出微生物濃度の経時変化（I=2.0A, pH=6.0～8.0） 
 
 
験開始後 1 時間以内で 0.5mg-O2/l 以下となり、以降 0.0mg-O2/l で一定であった。これは、式(2-2)  
の電極還元、式(4-4)で表されるストリッピング効果、並びに式(2-10)の微生物呼吸により、速や
かに酸素が反応槽内から除去されていることを示していると考えられる。図 4-1 および図 4-2
における各濃度の実験値と計算値を比較すると、それぞれの場合において両者は pH6.0～8.0 の
範囲でほぼ一致しており、特に低 pH 域での硝酸性窒素の蓄積と高 pH 域での亜硝酸性窒素の蓄
積の傾向を良好に再現することができたと考えられる。 
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 表4-3 脱窒実験の数値計算に用いた各パラメータ値 
記号 値 単位 参考文献 
rm,NO3 0.60 g-N/g-X/d 本研究 
rm,NO2 0.45 g-N/g-X/d 本研究 
rm,O2 0.30 g-O2/g-X/d Kornaros et al., 1997 
YH2,NO3 0.22 g-H2/g-N McCarty, 1972 
YH2,NO2 0.23 g-H2/g-N McCarty, 1972 
YH2,O2 0.13 g-H2/g-O2 土居および榊原, 2004 
YX,NO3 0.31 g-X/g-N McCarty, 1972 
YX,NO2 0.06 g-X/g-N McCarty, 1972 
KNO3 0.18 mg-N/l Kurt et al., 1987 
KNO2 0.16 mg-N/l Kurt et al., 1987 
KO2 0.30 mg-O2/l Henze et al., 1995 
KH2 0.001 mg-H2/l Kurt et al., 1987 
b 0.05 1/d Henze et al., 1995 
kd 0.001 g-X/g-X 本研究 
kH,NO3 0.206 - Wang et al., 1995 
kH,NO2 0.679 - Wang et al., 1995 
pHopt,NO3 7.35 - Wang et al., 1995 
pHopt,NO2 7.12 - Wang et al., 1995 
f(pH)O2 1.0 - 本研究 
α 0.962 - McCarty, 1972 
β 42.7 - 本研究 
δ 1.2×10-5 m Treybal, 1968 
D H2 3.1～4.0×10-4 m2/d 化学工学便覧, 1988 
D O2 1.7～2.2×10-4 m2/d 化学工学便覧, 1988 
 
脱窒処理モデルによる計算では、最大比脱窒速度 rm,NO3、rm,NO2および剥離係数 k dは、それぞ 
れ流出水の硝酸、亜硝酸性窒素濃度および微生物濃度の実験値と計算値の偏差が最小になるよ
うにカーブフィットして求めた。反応槽微生物濃度と流出微生物濃度の実験値および計算値を
図4-3に示す。流出水中の微生物濃度は非常に大きく変動したため、カーブフィットでは中性
域（槽内 pH7.0）での実験値を用いた。また実験では、反応槽内の微生物膜は次第に肥厚し、
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特に微生物濃度が 6.0g-VS/l 程度以上になると、一部で閉塞箇所が見受けられ、偏流が生ずるよ
うになった。生物膜による水処理では、膜厚の増大に従い膜内の基質濃度がゼロとなり、反応
に寄与する微生物量が制限される（土木学会, 2004）。これらのような減少を本モデルで扱うこ
とは難しいが、簡略化のために槽内の微生物濃度は 6.0g-VS/l を反応槽微生物濃度 X の上限と
仮定した。その他のパラメータは既往文献値を参照した。計算に用いた各パラメータを表 4-3
にまとめて示す。本モデルを用いてカーブフィットにより求めた最大比脱窒速度 rm,NO3 および
rm,NO2は、Kurt et al.（1987）の報告する値（それぞれ 0.60，0.53g-N/(g-biomass･d)）と同程度で
あった。pH 依存性に関する式(4-8)および式(4-9)のパラメータは、Wang et al.（1995）が用いた
従属栄養脱窒に関するものであるが、独立栄養条件下でも同様に適用可能であると仮定した。
また、式(4-10)の酸素利用速度式の pH 依存性 f(pH)O2に、式(4-8)あるいは式(4-9)を代入して求め
た計算値と pH 依存性そのものを考慮せず計算した結果（f(pH)O2=1.0）では殆ど差が見られなか
った。従って本モデルでは、簡略化のため、微生物による酸素利用の pH 依存性はないとした。 
計算に用いたパラメータについては、既往研究（Sakakibara et al., 1994; 土居および榊原, 2004）
で使用され、その妥当性が示されている。なお、図4-4は個々のパラメータに対して感度分析
を行った結果である。図に示す値は各パラメータを 10%変動させた場合の脱窒速度の変動幅を
比較したものであり、rm,NO3および rm,NO2は他に比べ 10 倍以上感度が高く、これらのパラメー
タを精度よく解析することが重要であると考えられる。 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
図4-4 パラメータの変動（10％）が脱窒速度に与える影響（I=2.0A, pH=6.0～8.0） 
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第２章と同様に、脱窒処理における電流効率は、通電した電子モル量に対する脱窒反応に利
用された電子モル量の比として算出する。硝酸性窒素除去の電流効率 ηNO3および亜硝酸性窒素
除去の電流効率 ηNO2 は、式(2-13)および式(2-14)から、より一般的な形式として、式(4-14)およ
び式(4-15)のように表される。総括電流効率 ηは、式(2-15)により両者の和となる。 
 
 
(4-14) 
 
 
 
(4-15) 
 
 
 ここで、F はファラデー定数（=96485C/mol）、CNO3,INは流入硝酸性窒素濃度、CNO3は流出（槽
内）硝酸性窒素濃度、αは同化代謝による消費を考慮した係数（=0.962）、CNO2は流出（槽内）
亜硝酸性窒素濃度、M Nは窒素原子量（=14g-N/mol）、aSは電極比表面積（=A/VR）、iDは電流密
度（=I/A）、θRは反応槽滞留時間（=VR/Q）である。 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
図4-5 槽内pHと電流効率の関係（I=2.0A, pH=6.0～8.0） 
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実験結果および数値計算から得られた ηNO3、ηNO2および ηを同様に図4-5に示す。実験結果
の総括電流効率 η は 0.70～0.85 であったが、計算結果では pH を 7.5 前後とすれば ηはほぼ 1.0
となり、電解水素を高効率で利用可能であると考えられる。この pH は、Kurt et al.（1987）が
報告する水素利用脱窒速度が最大となる条件と一致するものであった。ηNO3および ηNO2の計算
値は、pH6.5 以上で実験値と大略一致していると考えられるが、pH6.0 では異なった。これは
pH6.0 の条件でも効率良く脱窒処理が進行したことによるものであるが、この原因については、
生物膜内で脱窒反応の進行によりアルカリ度が生成され、生物膜内の pH が液本体より中性あ
るいはアルカリ側にシフトし、その結果実際の脱窒速度が計算値より大きくなったことによる
と考えられる（Sakakibara et al., 1994）。pH6.0 付近での処理操作は現実的ではなく、中和剤使用
量や処理効率の観点から考えると、中性域あるいは弱アルカリ域における処理操作が合理的で
あり、このような条件下では本モデルは十分に有効であると考えられる。 
 
３．２．２ 電流値が脱窒処理に与える影響 
 pH を変化させた実験に引き続き、槽内の pH を 7.0 に保ち、電流値を 3.0A、4.0A と段階的に
上昇させる連続実験を 35 日間行った。実験を開始する前に、槽内を空気洗浄して反応槽微生物
濃度を約 3.0g-VS/l とした。図4-1と同様に、流出水中の硝酸性窒素濃度と亜硝酸性窒素濃度の
実験値を計算値と共に図4-6に示す。図中丸印が実験値、実線が計算値、三角印は流入硝酸性
窒素濃度である。3.0A の通電条件では、9 日目より硝酸性窒素は 4mg-N/l 程度にまで除去され
たが、亜硝酸性窒素が 30～40 mg-N/l 程度蓄積した。そこで、同様に槽内を空気洗浄して反応
槽微生物濃度を約 3.0g-VS/l とした後、15 日目より電流値を 3.0A から 4.0A に増加させた。電
流値 4.0A は、窒素負荷 100mg-N/(l･h)の等量電流値の約 2 倍に相当する。4.0A の通電条件では、
開始から約 9 日間、洗浄の影響によるものと思われる亜硝酸性窒素の蓄積が見られたが次第に 
減少し、実験開始 24 日目より、流出水中の各窒素濃度は検出限界以下（0.05mg-N/l 以下）とな
り以降一定であった。また、pH を変化させた実験と同様に、実験中、発生ガス中の亜酸化窒素
N2O の濃度は、定性検出限界（0.03％）以下であった。硝酸性窒素濃度および亜硝酸性窒素濃
度の計算値は実験値とほぼ一致しており、図4-1の結果も含めて考えると、本研究の脱窒処理
モデルにより、異なる操作条件下における SPE 膜電極脱窒装置の脱窒性能を良好に評価できる
と考えられる。しかしながら、槽内洗浄後の 15 日目から 24 日目の非定常状態にある硝酸性窒
素濃度および亜硝酸性窒素濃度の実験値については、必ずしも良好に再現することはできなか
った。このような非定常的現象は複雑であり、モデルによる計算精度を更に向上させるために
は、生物膜内の拡散現象、槽内液流動、生物膜剥離等の動的応答に関する詳細な解析が今後必
要であると考えられる。 
  82  
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
図4-6 硝酸性窒素濃度と亜硝酸性窒素濃度の経時変化（I=3.0,4.0A, pH=7.0） 
 
 
溶存水素濃度と溶存酸素濃度の実験値および計算値を同様に図4-7に示す。溶存水素濃度の
実験値は、3.0A で 0.3mg-H2/l 程度、4.0A で 0.2mg-H2/l 程度で一定となり 4.0A の方が低い結果
となったが、これは測定機器による誤差であると思われる。このような誤差が生じることを前
提とすると、溶存水素濃度の計算値は実験値と良好に一致していると考えられる。溶存酸素濃
度は、pH を変化させた実験と同様、実験値、計算値共に実験開始後 1 時間以内で 0.0mg-O2/l
となり、以降一定であった。 
反応槽微生物濃度と流出微生物濃度の実験値および計算値を図4-8に示す。表4-3に示した 
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図4-7 溶存水素濃度と溶存酸素濃度の経時変化（I=3.0,4.0A, pH=7.0） 
 
 
剥離係数 k dおよび最大比脱窒速度（rm,NO3、rm,NO2）は図4-1～図4-3の pH を変化させた全ての
連続実験よりカーブフィットにより解析したものである。図より、槽内微生物濃度の計算値は
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図4-8 槽内微生物濃度と流出微生物濃度の経時変化（I=3.0,4.0A, pH=7.0） 
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図4-9 電流値と脱窒速度および電流効率の関係（I=2.0～4.0A, pH=7.0） 
 
 
すように、この値は、水素を利用する脱窒法に関する既往の研究結果（Kurt et al., 1987; Dries et 
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表4-4 脱窒速度の比較 
脱窒速度 
mg-N/(l･h) 
反応槽形式 参考文献 
23 流動床 Kurt et al., 1987 
21 固定床 Dries et al., 1988 
11 固定床 Gross et al., 1988 
32 中空糸膜 Ergas and Reuss, 2001 
100 固定床 本研究 
 
と考えられる。いずれにしても、脱窒速度および電流効率のそれぞれの計算値は各実験値と良
好に一致しており、本モデルにより電流値が処理性能に与える影響についても良好に評価でき
ることが示されたと考えられる。 
ここではさらに、第２章と同様、槽内 pH7.0、通電条件 2.0～4.0A における発生ガスの平均組
成を求め、窒素および水素の物質収支について計算した。発生ガスの分析は窒素、水素、酸素、
二酸化炭素および亜酸化窒素以外のガスは生成していないと仮定した。収支計算は、流入窒素
量、流出窒素量、流出水素量を式(2-16)～式(2-18)のように定義した。理論水素量は式(2-2)およ
び式(2-3)より求めた。定常状態における平均発生ガス組成を表4-5に、収支の計算結果を図4-10
に示す。通電条件 2.0～4.0A のすべての場合において発生ガス中の二酸化炭素は約 0.1～0.3％と
極微量であり、酸素と亜酸化窒素は検出限界（0.03％）以下であった。従って、窒素負荷
100mg-N/(l･h)、通電条件 2.0～4.0A の高速処理条件下においても亜酸化窒素の生成は無視でき
る程度のものであったと考えられる。第２章と同様、発生ガス組成は総括電流効率を反映した
結果となっており、電流値が増加し総括電流効率が低下すると共に水素ガスの割合が増える結
果となった。発生ガスの成分は主に窒素と水素であるが、0.4A で行った表 2-3 の実験結果と比
較すると、0.4A では水素が 6～12％で合ったのに対し、2.0A では 51％とほぼ電流値に比例して
水素ガスの割合が増加した。特に高速脱窒処理が達成された 4.0A の場合では、発生ガス中の水
素ガスは約 80％にまで増加しており、高速処理条件下における電流効率の向上あるいは発生水
素ガスの再利用等が今後の課題になると考えられる。 
窒素および水素の物質収支は、全ての通電条件下で、流入窒素量と理論水素量はそれぞれ流
出量と良好に一致し、また、理論水素量および流出水素量は電流値にほぼ比例した。これらの
ことから、窒素負荷 100mg-N/(l･h)、通電条件 2.0～4.0A で行った高速処理の実験結果に対する
妥当性が示されたと考えられる。 
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表4-5  2.0～4.0Aにおける平均発生ガス組成 
 2.0A 3.0A 4.0A 
窒素        [%] 48.9 35.8 22.4 
水素        [%] 50.9 64.1 77.3 
酸素         [%] ＜0.03 ＜0.03 ＜0.03 
二酸化炭素    [%] 0.2 0.1 0.3 
亜酸化窒素    [%] ＜0.03 ＜0.03 ＜0.03 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
図4-10 電流値に対する窒素および水素の物質収支（I=2.0～4.0A, pH=7.0） 
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第４節 結言 
 
 異なる操作条件で SPE 膜電極脱窒装置を用いた合成地下水の連続処理実験を行うと共に、
SPE 膜電極脱窒法の脱窒処理モデルを構築した。モデルによる計算結果と実験結果の比較から
モデルの妥当性について検証を行い、実験から得られた脱窒速度を既往の研究結果と比較した。
これらの結果から、以下のような知見および課題が得られた。 
 
（1） 窒素負荷 100mg-N/(l･h)、槽内 pH7.0 の条件で、窒素負荷に対する等量電流値 2.0A の通
電条件では硝酸性窒素および亜硝酸性窒素が残留したが、電流値の増加と共に脱窒速度
は増加し、電流値 4.0A の通電条件では、亜硝酸性窒素の蓄積が解消され安定した脱窒
処理となった。この時の脱窒速度は、既往研究結果の 3～9 倍となる約 100mg-N/(l･h)
であり、SPE 膜電極脱窒法の高速処理性能が確認された。 
 
（2） 本研究で構築された脱窒処理モデルは、操作 pH の変化に対する硝酸性窒素および亜硝
酸性窒素の残留傾向、異なる通電条件下の硝酸性窒素と亜硝酸性窒素の処理性能、およ
び溶存水素濃度と溶存酸素濃度の挙動についてそれぞれ良好に予測可能であり、本モデ
ルの妥当性が確認された。 
 
（3） 本研究の脱窒処理モデルは、pH6.0 のような低 pH 域や反応槽洗浄後のような非定常状
態に対しては、良好な性能予測は不可能であった。モデルによる計算精度をさらに向上
させるためには、生物膜内の拡散現象、槽内液流動、生物膜剥離等の動的応答に関する
詳細な解析が今後必要であると考えられる。 
 
（4） 脱窒速度約 100mg-N/(l･h)が達成された 4.0A の通電条件では、総括電流効率は約 0.6 と
低く、発生ガス中の水素濃度は約 80％にまで増加したことから、高速処理条件下にお
ける電流効率の向上が今後の課題になると考えられる。また、2.0A～4.0A の全ての通
電条件で、発生ガス中の二酸化炭素は 0.1～0.3％、亜酸化窒素濃度および酸素濃度は
0.03％以下であった。 
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第５章  SPE 膜電極脱窒法の最適化 
 
第１節 緒言 
 
 第４章で実証されたように、SPE 膜電極脱窒法は、中間窒素酸化物を蓄積させることなく、
既往研究結果（Kurt et al., 1987; Dries et al., 1988; Gross et al., 1988; Ergas and Reuss, 2001）に比べ
て 3～9 倍の高速処理が可能であり、高い処理能力を有していることが分かった。しかし、実規
模処理に対する実用性について調べるためには、さらに、第４章で構築した脱窒処理モデルを
用いて、最適な設計操作諸元を決定し、処理コストを求めることによって、既往技術に対する
優位性について比較検討を行う必要がある。比較対象となる既往技術としては、各種排水処理
や地下水の浄水処理が考えられるが、排水処理とは違い、地下水の脱窒処理は処理コストの比
較を簡便に行うことが可能であり、また現在、低コストで実用的な処理技術の確立が望まれて
いる分野でもある。従って、SPE 膜電極脱窒法の優位性を判断するための比較対象としては、
地下水の脱窒処理が現時点で最も適していると考えられる。 
 第４章で構築した脱窒処理モデルは、高速化のために硝酸性窒素濃度が 100 mg-N/l 程度の合
成地下水を用いて実験を行い、モデル中の硝酸性窒素および亜硝酸性窒素の最大比脱窒速度
（rm,NO3 および rm,NO2）を決定した。しかし、地下水中の硝酸性窒素濃度は通常数十 mg-N/l
（Hallberg, 1989; Juergens-Gschwind, 1989; 日本環境省, 2008）の濃度範囲にあるため、地下水を
想定した計算に本研究の脱窒処理モデルを用いることの妥当性が問題となる。この点、本研究
の脱窒処理モデルから得られた硝酸性窒素および亜硝酸性窒素の最大比脱窒速度（rm,NO3 およ
び rm,NO2）はそれぞれ 0.60 および 0.45g-N/(g-biomass･d)であり、これらの値は、硝酸性窒素濃度
10～25mg-N/l の合成地下水を用いて実験を行った Kurt et al.（1987）の報告する値、それぞれ
0.60 および 0.53g-N/(g-biomass･d)と同程度であった。すなわち、本研究の脱窒処理モデルは、
地下水のような 10mg-N/l 程度の低濃度条件でも十分妥当性があると考えられる。 
 従って、ここでは、第４章で構築した脱窒処理モデルを用いて、地下水の実規模処理（Selenka 
and Dressler, 1990）を想定したシミュレーションを行い、所用の脱窒処理に要する処理コストの
計算結果から、SPE 膜電極脱窒装置の最適な設計操作諸元を決定した。また、この条件におけ
る処理コストを既往の研究結果（Prosnansky et al., 2002）および実用技術（Dahab, 1987; Pickering 
and Wiesner, 1993）の報告例と比較することによって、SPE 膜電極脱窒法の優位性について検討
した。 
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第２節 最適な設計操作諸元に対するコスト試算 
 
２．１ 計算方法および計算条件 
 SPE 膜電極脱窒法のコスト計算では、処理水量当りの運転コストと資本コストを求め、それ
ぞれの和を水処理コストとした。また、異なる処理条件における水処理コストから、最終的に
窒素除去量当りのコスト（以下、窒素処理コスト）についても求めた。運転コストは、電解電
力費、循環ポンプ運転費および 1.8N 硫酸による pH 調整費の合計、資本コストは、生物反応槽、
SPE 膜電極および Ti 給電体の費用の合計とした。電解電力費の算定では、過去に別途行った水
電解実験（電流値 0～40A 、陰極電流密度 0～200A/dm2）より得られた電解電圧の実測値を参
考に推算した。pH 調整費は、硫酸消費量が流入水のアルカリ度に比例すると仮定し、第４章の
実験結果から得られた比例定数を基に算定した。生物反応槽はスケールアップを考慮して FRP
円筒槽を仮定し、その単価は某 FRP メーカーの値を参考に決定した。その他のコスト単価は、
第４章の実験を基に算定した。コスト計算に用いた各単価を表5-1に、コスト計算における処
理条件を表5-2に、計算手順のフローチャートを図5-1にそれぞれ示す。 
 
表5-1 コスト計算に用いた各単価 
 仕様 単価 
反応槽 FRP 円筒槽 901,000 円/m3 
微生物担体 PVA キューブ 368,000 円/m3 
SPE 膜電極 Pt0.5μm, 0.1mm 厚 3,280,000 円/m2 
Ti 給電体 5mm 厚 2,673,000 円/m2 
硫酸 45％薄硫酸 8.3 円/l(1.8N 換算) 
 
表5-2 コスト計算における処理条件 
 値 単位 
処理水量 1000 m3/d 
流入硝酸性窒素濃度 15, 35, 65, 105 mg-N/l 
流出総窒素濃度 5 mg-N/l 
流入溶存酸素濃度 5 mg-O2/l 
槽内 pH 7.0 - 
槽内温度 20 ℃ 
流入アルカリ度 60 mg-CaCO3/l 
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図5-1 脱窒処理モデルを用いたコストおよび設計操作諸元の計算フローチャート 
処理条件（表5-2）の入力
（処理水量Q 、流入硝酸性窒素濃度C NO3,IN、流出総窒素濃度C T=C NO3+C NO2等）
速度パラメータ（表4-3）の入力
START
計算条件の入力
（ファラデー定数F、気体定数R、大気圧P、電流効率η、
J=K=0、最小電極面積A min、最大電極面積A max、
最小反応槽容積V Rmin、面積変化量⊿A、容積変化量⊿V R、時間変化量⊿ t）
電流値Iの計算：式（2-11）～式（2-15）
　　　　　　　　　 （C NO3=C NO2,IN=C NO2=0）
電極面積Aの設定：A =A min+J*⊿A
反応槽容積V Rの設定：V R=V Rmin+K*⊿V R
処理水質C NO3+C NO2の計算：
式（3-3）～式（3-10）、式（3-12）～式（3-14）、
式（4-1）～式（4-13）
C T≧C NO3+C NO2
NO
K=K+1
電流密度i D（=I /A ）の計算
電解電圧Eの計算
A＞A max
YES
NO
資本コスト、運転コストの計算
水処理コストCost（J, K)の計算
J=J+1
K=0
pH調整硫酸消費量
循環ポンプ動力
最小コストMIN[Cost(J,K)]の決定
設計操作諸元(A 、 V R、a S、i D)の決定
END
初期条件の入力
（C NO3,0、C NO2,0、C H2,0、C O2,0、X 0）
YES
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Prosnansky et al.（2002）は BER 法におけるコスト計算を同様に行っており、ここでは比較の
ため、電力単価（=15 円/kWh、110 円/US$換算）、電極耐久年数（=5 年）および電極以外の資
本材の耐久年数（=20 年）は、それぞれ Prosnansky et al.（2002）と同条件とした。BER 法は、
陽極と陰極を被処理水中に設置する通常の水電解法を応用しているため、陰極への無機塩スケ
ール付着が課題となるが、SPE 膜電極脱窒法では、第２章で示されたように陰極への無機塩ス
ケール付着は殆ど問題にならないため、電極耐久年数を同条件としても十分妥当性があるもの
と考えられる。 
被処理水である地下水の処理水量 Q および流入硝酸性窒素濃度 CNO3-N,IN についても、
Prosnansky et al.（2002）がコスト計算に用いた実規模施設（Selenka and Dressler, 1990）の処理
条件（Q=1000m3/d, CNO3-N,IN=15mg-N/l）としたが、ここではさらに、流入硝酸性窒素濃度 CNO3-N,IN
が 35、65 および 105mg-N/l の場合についてもコスト計算を行った。Prosnansky et al.（2002）は
流出水中の窒素濃度は硝酸性窒素のみで 5mg-N/l としているが、本研究の脱窒処理モデルでは
亜硝酸性窒素も考慮しているため、ここでは流出水中の窒素濃度は、硝酸性窒素濃度 CNO3-Nと
亜硝酸性窒素濃度 CNO2-Nの合計（総窒素濃度）で 5mg-N/l とした。その他、本モデルの計算に
必要な項目としては、流入溶存酸素濃度 CO2,IN、操作 pH、槽内温度 T があり、また、運転コス
トに関係する項目として流入アルカリ度があるが、操作 pH は第４章の連続処理実験と同様に
7.0 とし、その他の項目については第２章で例示した実地下水（群馬県 O 市浅井戸水）の水質
を参考に決定した。 
コスト計算では、第４章の実験結果（I=2.0A、pH=7.0）より、電流値 I を所定の脱窒処理を
行うために必要な理論当量電流値に対して総括電流効率 η が約 0.8 となるよう決定し、槽内微
生物の初期濃度を 3.0g-VS/l とした。微生物濃度 3.0g-VS/l は実験における洗浄直後の反応槽内
微生物濃度にほぼ等しい。表5-1から分かるように、SPE 膜電極脱窒装置の資本コストに対し
ては、SPE 膜電極が大きく影響するものと推察されるため、反応槽容積 VRに対する電極面積 A
の比を電極比表面積 aS（=A/VR）とし、資本コストを決定付ける指標と考えた。また、運転コ
ストの大部分は電解電力費が占めており、SPE 膜電極の場合、電解電圧は電流密度 iD（=I/A）
によってほぼ決定される。従って、コスト計算では、電極比表面積 aSおよび電流密度 iDをパラ
メータとして、設計操作諸元となる電極面積 A、反応槽容積 VR、および反応槽滞留時間 θRを決
定した。表5-2に示された処理条件が達成されているか否かについては、流出水中の硝酸性窒
素濃度 CNO3-Nおよび亜硝酸性窒素濃度 CNO2-Nの計算結果が定常状態に達したと考えられる時点
で判断した。 
図5-2に各流入硝酸性窒素濃度に対する本モデルの計算結果の一例を示す。処理開始より 30
日目以降では、槽内微生物濃度はほぼ一定となり、流出水中の硝酸性窒素濃度、亜硝酸性窒素 
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図5-2 脱窒処理モデルによる計算結果例（aS=0.1m2/m3, iD=60A/dm2） 
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図5-3 電極比表面積が流出水中の総窒素濃度および総括電流効率に与える影響 
 
 
濃度は定常状態に達していると考えられる。コスト計算に用いた全ての設計操作諸元に対して
同様の結果であったことから、ここでは 30 日目以降の計算結果を与えられた設計操作諸元での
処理水質とした。図5-3に電極比表面積 aSが流出水中の総窒素濃度（CNO3-N＋CNO2-N）および総
括電流効率 η に与える影響を示す。ある電流密度 iDに対して、流入硝酸性窒素濃度（窒素除去
量）が決まれば電流値 I は決定し、電極面積 A も決定されるから、電極比表面積 aSの減少に伴
い、反応槽容積 VRが増大することになり、流出水中の総窒素濃度は減少する。流入硝酸性窒素
濃度が小さい場合には、適用可能な電極比表面積 aSの範囲はより限定されてしまうことが分か
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る。コスト計算では、ある電流密度 iDに対して流出水中の総窒素濃度が 5mg-N/l となるように、
電極比表面積 aSを決定した。 
 
２．２ 計算結果および考察 
 計算により得られた水処理コストを異なる電極比表面積 aS および流入硝酸性窒素濃度に対
して図5-4に示す。ここで、原点は図の中央（電極比表面積 0.001m2/m3、流入硝酸性窒素濃度
10mg-N/l、水処理コスト 0 円/m3）である。図に示されるように、水処理コストは、流入硝酸性
窒素濃度の増加に伴い上昇し、電極比表面積に対して最小値が存在することが分かる。また、
水処理コストを最小にする電極比表面積は、流入硝酸性窒素濃度に関わらず 0.1 m2/m3前後にあ
ると見てとれる。 
そこで、図5-5および図5-6に流入硝酸性窒素濃度 CNO3-N,INが 15、35、65 および 105mg-N/l 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
図5-4 電極比表面積asおよび流入硝酸性窒素濃度に対する水処理コスト 
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図5-5 コスト計算結果（CNO3-N,IN=15、35 mg-N/l） 
 
 
の場合のコスト計算結果を示す。運転コストと資本コストの和である水処理コストは、全ての
流入窒素条件において、電極比表面積 aSが 0.05～0.10m2/m3の範囲（図中、斜線部分）におい
て最小となり、CNO3-N,INが 15mg-N/l の場合に約 18 円/m3、35mg-N/l の場合に約 47 円/m3、65mg-N/l
の場合に約 89 円/m3および 105mg-N/l の場合に約 140 円/m3であった。電極面積 A は、同様の
順に、0.9～1.8m2、2.8～5.5m2、5.3～10.4m2および 8.2～16.3m2であり、反応槽容積 VRは 18m3、
55m3、105m3および 163m3、電流値 I は 6.8kA、19.3kA、38.6kA および 62.8kA、反応槽滞留時
間 θRは 0.4h、1.3h、2.5h および 3.9h であった。これらの値は、流入硝酸性窒素濃度（窒素除去 
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図5-6 コスト計算結果（CNO3-N,IN=65、105 mg-N/l） 
 
 
量）にほぼ比例して変化しており、妥当性のある結果が得られたと考えられる。また、脱窒速
度（窒素負荷）は全ての条件で 23～26mg-N/(l･h)でほぼ一定であり、第４章の実験結果 100 
mg-N/(l･h) より小さい値となったが、これは、窒素負荷の理論等量電流値に対して総括電流効
率を 0.8 と設定したこと、また、槽内温度が連続実験では 30℃に対して、コスト計算では 20℃
に設定したこと等に起因するものと考えられる。 
窒素除去量に対する電流密度 iDの最適範囲、反応槽滞留時間 θR、水処理コストおよび窒素処
理コストを図5-7に、本研究で得られた設計操作諸元を表5-3にまとめて示す。水処理コスト 
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図5-7 窒素除去量に対する最適電流密度範囲と反応槽滞留時間 
および水処理コストと窒素処理コスト 
 
 
が最小となる場合（aS=0.05～0.10m2/m3）の電流密度 iDの範囲は全ての窒素除去量に対して 37
～73A/dm2でほぼ同じであり（図中斜線部分）、第４章の連続実験の電流密度範囲 10～20 A/dm2
や工業分野における水電解法の電流密度範囲 10～30 A/dm2（電気化学協会, 1985）に比べ、よ
り高い範囲に最適な電流密度があることが分かった。前述したように、窒素除去量の増加に伴
い、反応槽滞留時間 θRおよび水処理コストは、ほぼ比例して増加するが（図中実線）、窒素除
去量 10kg-N/d（CNO3-N,IN=15mg-N/l）の場合の反応槽滞留時間 θR（=0.4h）は BER 法（Prosnansky  
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表5-3 SPE膜電極脱窒法の設計操作諸元（地下水、pH=7.0、水温＝20℃） 
 値 単位 
窒素除去量 10 30 60 100 kg-N/d 
電極面積 0.9～1.8 2.8～5.5 5.3～10.4 8.2～16.3 m2 
反応槽容積 18 55 105 163 m3 
電流値 6.8 19.3 38.6 62.8 kA 
反応槽滞留時間 0.4 1.3 2.5 3.9 h 
電極比表面積 0.05～0.10 m2/m3 
電流密度 37～73 A/dm2 
 
et al., 2002）の約 1/3 であり、水処理コスト（=約 18 円/m3）および窒素処理コスト（=約 1.8 円
/g-N）は約 1/4 であった。窒素処理コストは、全ての条件でほぼ一定（平均値=1.6 円/g-N、図中
点線）であり、BER 法においても窒素処理コストはほぼ一定であると考えられるから（図中破
線）、SPE 膜電極脱窒法は BER 法に比べて約 1/4 の窒素処理コストで約 3 倍の高速化が可能で
あることが示された。 
また、既往の実用技術の報告例では、イオン交換法の水処理コストは約 30 円/m3（Dahab, 1987）、
逆浸透膜法は約 70 円/m3（Pickering and Wiesner, 1993）であることから、地下水中の硝酸性窒素
濃度が 25mg-N/l（窒素除去量 20kg-N/d）以下の場合には、SPE 膜電極脱窒法の水処理コストは
30 円/m3 より小さく、既往技術のコストと同等またはそれ以下とすることができる。実地下水
の硝酸性窒素濃度は、通常殆どの場合、25mg-N/l 程度またはそれ以下（Hallberg, 1989; 
Juergens-Gschwind, 1989; 日本環境省, 2008）であることを考慮すると、SPE 膜電極脱窒法は既
往技術に対して十分に優位性があると考えられる。 
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第３節 結言 
 
 SPE 膜電極脱窒法の既往技術に対する優位性を検討するため、第４章で構築した脱窒処理モ
デルを用いて地下水の実規模処理を想定したシミュレーションを行い、SPE 膜電極脱窒法の最
適な設計操作諸元を決定し、この条件における処理コストを計算した。これらの結果から、以
下のような知見が得られた。 
 
（1） 電気化学的な電解水素の生成溶解モデルと生物学的な水素利用脱窒モデルを組み合わ
せた本研究の脱窒処理モデルにより、SPE 膜電極脱窒法の処理コストが最小となる最適
な設計操作諸元を決定することが可能であった。 
 
（2） SPE 膜電極脱窒法の最適な設計操作諸元は、電極比表面積 aSが 0.05～0.10m2/m3、電流
密度 iDが 37～73A/dm2であった。この時の水処理コストは、窒素除去量 10、30、60 お
よび 100kg-N/d の場合に対して、それぞれ約 18 円/m3、約 47 円/m3、約 89 円/m3および
約 140 円/m3であり、窒素処理コストは約 1.6 円/g-N でほぼ一定であった。 
 
（3） 最適な設計操作諸元における SPE 膜電極脱窒法の処理速度は、既往の研究結果（BER
法）の約 3 倍であり、処理コストはその約 1/4 であった。また、既往技術であるイオン
交換法および逆浸透膜法に対しては、処理コストは同等またはそれ以下であり、SPE 膜
電極脱窒法の既往技術に対する優位性が示された。 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
  103  
参考文献 
 
Dahab, M. H. (1987) Treatment alternatives for nitrate contaminated groundwater supplies, J. Environ. 
Syst., 17(1), 65-75. 
Dries, D., Liessens, J., Verstraete, W., Stevens, P., de Vos, P. and de Ley, J. (1988) Nitrate removal from 
drinking water by means of hydrogenotrophic denitrifiers in a polyurethane carrier reactor, 
Water Supply, 6, 181-192. 
Ergas, S. J. and Reuss, A. F. (2001) Hydrogenotrophic denitrification of drinking water using a hollow 
fibre membrane bioreactor, J. Water Supply: Res. Tech. Aqua., 50(3), 161-171. 
Gross, H., Schnoor, G. and Rutten, P. (1988) Biological denitrification process with hydrogen-oxidizing 
bacteria for drinking water treatment, Water Supply, 6, 193-198. 
Hallberg, R. (1989) Nitrogen management and ground water protection, Follett, R. F. editor, Elsevier 
Science Publishers B. V., 35-74. 
Juergens-Gschwind, S. (1989) Nitrogen management and ground water protection, Follett, R. F. editor, 
Elsevier Science Publishers B. V., 75-138. 
Kurt, M., Dunn, I. J. and Bourne, J. R. (1987) Biological denitrification of groundwater using autotrophic 
organisms with H2 in a fluidized-bed biofilm reactor, Biotech. Bioeng., 29(4), 493-501. 
Pickering, K. D. and Wiesner, M. R. (1993) Cost modeling for low-pressure membrane filtration, J. 
Environ. Eng., 119(5), 772-797. 
Prosnansky, M., Sakakibara, Y. and Kuroda, M. (2002) High-rate denitrification and SS rejection by 
biofilm-electrode reactor (BER) combined with microfiltration, Wat. Res., 36(19), 4801-4810. 
Selenka, F. and Dressler, R. (1990) Microbiological and chemical investigations on a biological, 
autotrophic denitrification plant using hydrogen as an energy source, J. Water Supply: Res. Tech. 
Aqua., 39(2), 107-116. 
電気化学協会編 (1985) 第 4 版 電気化学便覧, 丸善, 272-293. 
日本環境省 水・大気環境局 (2008) 平成 19 年度地下水測定結果, 8-9. 
 
 
 
 
 
 
  104  
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
  105  
第６章  総括および今後の展望 
 
 地下水や閉鎖性水域における窒素汚染は、現在世界的に深刻な環境問題となっており、化学
肥料の多量施肥、畜産排水、生活排水および工業排水等がその主な要因である。環境中へ排出
されたアンモニアは好気的条件下で微生物により最終的に硝酸性窒素へと酸化されることから、
硝酸性窒素を処理する技術は窒素汚染に対する抜本的な解決策の一つである。特に近年の温暖
化による異常気象の影響により、地下水や湖沼等の環境水は今後安定的な水資源としてその利
用価値がより大きくなってくると予想され、飲料用とする場合には、人体に対して安全な低レ
ベルにまで硝酸性窒素を処理する必要がある。また、閉鎖性水域の窒素汚染防止のためには、
各種排水中の高濃度に含まれる窒素化合物を処理しなければならない。従って、硝酸性窒素を
高速で処理できる技術は今後重要になるものと考えられる。さらに、環境水の窒素汚染を本質
的に解決するためには、硝酸性窒素の高速処理技術は、硝酸性窒素を窒素ガスへと無害化処理
できる技術であることが求められる。 
イオン交換法に代表される既存の物理化学的処理方法は、高速処理が可能である反面処理コ
ストが高く、溶解塩類の分離技術であることから窒素ガスへと処理することは不可能である。
生物学的方法（脱窒法）は処理コストも安く、硝酸性窒素を窒素ガスへと処理することができ
るが、有機物を用いる従属栄養脱窒法は高速処理が可能な反面、汚泥の発生量が多く有機物の
残留が問題となる。水素や硫黄を用いる独立栄養脱窒法は、汚泥の発生が少なく残留物質が問
題とならないという利点があるが、処理速度の向上が課題となる。水素は、人体に対して無害
であり、自然環境に対してクリーンな物質であることから、現在、次世代型エネルギー源とし
て注目されているが、水への溶解度が小さく、爆発性ガスであるという利用上の問題点がある。
この点、水の電気分解により生成する水素は、水素の貯蔵を不要とし、かつ電流値によってそ
の生成量を制御することが可能である。 
このような背景から、本研究では、燃料電池等に主に利用されている SPE 膜電極に着目し、
まず、SPE 膜電極の脱窒処理への適用可能性、スタートアップ方法、電解反応の安定性、速度
影響因子、反応槽形式等について基礎的検討を行った。次に、水の電気分解実験を行い、電解
水素の生成溶解モデルを構築して、電解水素の高速溶解が可能な操作条件について調べた。続
いて、電流値および操作 pH の異なる操作条件下で合成地下水の連続処理実験を行い、SPE 膜
電極脱窒法の安定性および処理性能について明らかにすると共に、電解水素の生成溶解モデル
と新たに構築した脱窒速度モデルより、脱窒処理モデルを構築し、実験結果との比較からその
妥当性について検証した。最後に、得られた脱窒処理モデルを用いて、SPE 膜電極脱窒装置の
最適な設計操作諸元を決定し、この時の条件における処理コストを既往技術の報告例と比較す
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ることによって、SPE 膜電極脱窒法の優位性について検討した。 
 SPE 膜電極の適用可能性を調べた実験では、PVA 担体の固定床反応槽を用いて、槽内 pH を
6.4 近辺に調整することにより、総括電流効率約 0.7、脱窒速度約 54mg-N/(l･h)が達成された。
この時の脱窒速度は、中空糸膜を用いた既往の研究結果の約 1.7 倍であり、SPE 膜電極を用い
た脱窒処理が可能であること、pH が重要な高速化因子であること、馴養が早期スタートアップ
に有効であること等が示された。また、実験中、SPE 膜電極は被処理水の塩濃度に関係なく低
電圧（2.3～3.5V）で安定した水の電解を行うことが可能であり、陰極への無機塩スケールの付
着については、pH 調整による予防または洗浄が可能であった。流動床反応槽は固定床反応槽に
比べ、亜硝酸性窒素が蓄積し、電流効率が低下する傾向にあり、高速化を行う上で固定床反応
槽が適していることが示された。また、発生ガス中の亜酸化窒素濃度は 0.03％以下であった。 
 水の電気分解実験では、液境膜理論および限界電流理論に基づいた電解水素の生成溶解モデ
ルにより、容積電流密度 1～100A/m3 の通電条件下における溶存酸素濃度、溶存水素濃度、酸
素ガス発生量および水素ガス発生量を良好に予測可能であった。また、電解水素の溶解速度は、
水電解によらない既往研究結果の 15～940 倍、水電解法を用いた既往研究結果の約 2 倍となる
1880mg-H2/(l･d)が達成され、SPE 膜電極の高速水素溶解能力が確認された。また、電流値 0.02
～2.0A、容積電流密度 1～100A/m3の通電条件における電解水素の生成溶解モデルと実験結果の
比較から、電流値 2.0A 以上の通電条件における高速水素溶解の可能性が示唆された。 
 異なる操作条件で行った連続処理実験では、電流値の増加と共に脱窒速度は増加し、窒素負
荷 100mg-N/(l･h)、槽内 pH7.0、電流値 4.0A の操作条件で、亜硝酸性窒素が蓄積することなく、
安定して脱窒速度約 100mg-N/(l･h)が達成された。これは既往研究結果の 3～9 倍の高速処理で
あり、SPE 膜電極脱窒法の高速処理性能が確認された。脱窒処理モデルは、槽内 pH6.5～8.0 に
おける定常状態の処理能力を良好に評価することができるが、pH6.0 のような低 pH 域や反応槽
洗浄後のような非定常状態に対しては、必ずしも良好な性能予測は不可能であった。モデルに
よる計算精度を更に向上させるためには、生物膜内の拡散現象、槽内液流動、生物膜剥離等の
動的応答に関する詳細な解析が今後必要であると考えられる。また、脱窒速度約 100mg-N/(l･h)
が達成された 4.0A の通電条件では、総括電流効率は約 0.6 と低く、発生ガス中の水素濃度は約
80％にまで増加したことから、高速処理条件下における水素利用効率の向上が今後の課題にな
ると考えられる。全ての通電条件で、発生ガス中の亜酸化窒素濃度は 0.03％以下であり、窒素
および水素の物質収支は良好に一致した。 
 脱窒処理モデルを用いたコスト計算では、地下水の実規模処理を想定したシミュレーション
を行った。その結果、電気化学的モデルと生物学的モデルを組み合わせた本研究の脱窒処理モ
デルにより、処理コストが最小となる最適な設計操作諸元を決定することが可能であった。最
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適な設計操作諸元は、電極比表面積 aSが 0.05～0.10m2/m3、電流密度 iDが 37～73A/dm2であり、 
この時の処理速度は、既往の研究結果（BER 法）の約 3 倍であり、処理コストはその約 1/4 で
あった。また、既往技術に対しては、SPE 膜電極脱窒法の処理コストは同等またはそれ以下で
あり、本法の既往技術に対する優位性が示された。 
 以上より、SPE 膜電極脱窒法は、硝酸性窒素を低コストで高速処理できる優れた水処理技術
であることが示された。しかし、高速処理は必然的に反応槽内の早期閉塞を招くため、長期的
に安定的な処理を行うためには、閉塞しにくい微生物担体、洗浄方法等の維持管理指針および
最適な運転方法（例えば、二槽並列交互運転）や電極寿命の確認等についても今後詳細な検討
を要すると考えられる。このためには、実地下水等を用いたパイロット試験装置による現場試
験を行っていくと共に、場合によっては、反応槽洗浄後のような非定常的現象を扱える脱窒処
理モデルが必要になると考えられる。また、高速処理条件では、排出ガス中の水素濃度が高い
ため、総括電流効率をより高くするような工夫が今後さらに求められる。例えば、燃料電池技
術は近年非常に発達して来ており、陽極槽から排出される酸素ガスと合わせた燃料電池による
電解電流のリサイクル技術等については、今後検討の価値があると考えられる。この際に生じ
る残余酸素ガスは、溶存酸素濃度の低下した処理水に対して利用することも可能である。燃料
電池以外でも、今後の太陽電池技術の発展と普及次第では、太陽エネルギーによる水電解を補
完することによって、処理コストをさらに低減できる可能性も小さくないと考える。このよう
な技術が実現された場合には、SPE 膜電極脱窒法は、水処理技術への適用のみならず、地下水
の現位置浄化のような環境浄化技術にもその応用分野は拡大可能であると考える。 
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黒田正和氏に厚く感謝申し上げます。また、研究を遂行するにあたり、長年にわたって格別の
御理解と御高配を賜りました株式会社ヤマト社長 新井孝雄氏、様々な便宜を図って頂いた同
人事部部長 佐通善則氏、同環境事業部営業部長 新井忠男氏、大和環境技術研究所課長 荒
井哲雄氏に厚く感謝申し上げます。実験の準備やデータの分析に関しては、大和環境技術研究
所および大和分析センターの皆様に大変お世話になりました。 
 大和環境技術研究所で行った研究成果以外にも、本論文中には早稲田大学理工学部榊原研究
室にて行った研究成果がまとめられています。実験の遂行および結果の整理にあたり、榊原豊
教授に重ねて感謝申し上げると共に、早稲田大学理工学部社会環境工学科卒業生 松谷裕貴氏
および秋田靖典氏の両名に厚く感謝致します。また、研究活動に対して忌憚のない御提言を頂
きました国立保健医療科学院水道工学部研究員 岸田直裕氏には大変お世話になりました。こ
こに謝意を表します。 
 さらに、貴重な文献資料等を快く閲覧させて下さいました群馬大学大学院 渡邉智秀教授、
本研究の着想を得る機会を作って頂いた田中貴金属工業株式会社 牛久英作氏、こちらの急な
要望に対しても終始丁寧な対応をして頂いた同株式会社 有本佐氏らにはこの場を借りて深く
御礼申し上げます。 
最後に、幼少時より多くの学ぶ機会を与えて頂いた私の両親、父 正夫と母 晃代に感謝致
します。 
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